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Ce projet de maîtrise s'inscrit dans le cadre des nouvelles filières énergétiques renouvelables 
et s'effectue au sein de la Chaire de recherche industrielle sur l'éthanol cellulosique créée par 
trois partenaires industriels (Enerkem, CRB et Ethanol Greenfield) et le gouvernement du 
Québec en collaboration avec l'Université de Sherbrooke. La stratégie d'un des partenaires, 
Enerkem, est de convertir par gazéification des résidus de biomasse non homogène en Syngas, 
ce gaz est ensuite converti en méthanol puis en éthanol. 
L'objectif principal de ce projet est la conversion catalytique de l'acétate en alcool. Un 
catalyseur commercial, composé de cuivre et de chrome, a permis l'obtention des conversions 
de plus de 95 % et une sélectivité pour l'éthanol de plus de 50 % avec l'acétate de méthyle, de 
99 % avec l'acétate d'éthyle et de 50 % avec l'acétate de butyle. Les conditions optimales 
trouvées impliquent une température de 215 °C, une pression de 350 psig, une vitesse spatiale 
de 1800 h'1 H2 STP et un ratio H2 : Acétate de 7. Un catalyseur alternatif, à base de cuivre et 
de zinc, a aussi été testé. 
L'objectif secondaire est la carbonylation du méthanol en acétate. Cette étape a été réalisée en 
phase gazeuse où des rendements très élevés, soit plus de 2000 kg d'acétate de méthyle par kg 
de métal précieux à l'heure (kg am/ kg métal précieux/h), ont été obtenus. Les conditions 
d'opérations testées impliquent une température variant entre 200-240 °C, une pression entre 
250-600 psig, des ratios MeOH : CO de 1 à 2,5. 
Mots clés: Carbonylation, Éthanol, Hydrogénolyse, Catalyse hétérogène 
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Adsorption L'adsorption est un phénomène de surface par lequel des 
molécules de gaz ou de liquides se fixent sur les surfaces solides 
des adsorbants avec des forces de liaisons plus ou moins 
intenses. 
Chimisorption La chimisorption consiste en l'établissement de liaisons 
chimiques fortes (covalente, ionique, métallique) à la surface 
d'un substrat. La molécule chimisorbée devient alors plus 
réactive et peut alors subir la transformation chimique. 
Liaison covalente La liaison covalente est une liaison chimique dans laquelle 
chacun des atomes liés met en commun un électron d'une de ses 
couches externes afin de former un doublet d'électrons liant les 
deux atomes. C'est line des forces qui produit l'attraction 
mutuelle entre atomes. 
Liaison de van der Waals La liaison (ou force) de van der Waals est une liaison de faible 
énergie impliquant des interactions électrostatiques dipolaires. 
Onium Un sel dans lequel l'ion positif (ion onium) est formé par 
l'attachement d'un proton à un composé neutre (ex. composés 
d'ammonium, d'oxonium, et de sulfonium). 
Physisorption L'adsorption physique ou physisorption met en jeu des liaisons 
faibles, du type forces de van der Waals, analogues à celles qui 
sont impliquées lors d'une liquéfaction. 
Syngas Mélange gazeux composé de monoxyde de carbone et 
d'hydrogène 
VII 
LISTE DES ACRONYMES 
AA Acide acétique 
AM Acétate de méthyle 
AE Acétate d'éthyle 
AB Acétate de butyle 




CO Monoxyde de carbone 
CO2 Dioxyde de carbone 
CRIEC Chaire de Recherche Industrielle sur l'Éthanol Cellulosique 
EDS Spectrométrie à dispersion d'énergie : Energy Dispersive Spectroscopy (EDS) 
EtOH Éthanol 
GC Chromatographie gazeuse 
GCMS Chromatographie gazeuse couplée à un spectromètre de masse 
GHSV Gas Hourly Space Velocity : Vitesse spatiale du gaz 
H2 Hydrogène 
KJF Karl Fisher 
Mel Iodure de méthyle 
MeOH Méthanol 
MRNF Ministère des Ressources Naturelles et de la Faune 
XPS Spectrométrie photoélectronique X : X-Ray photoemission spectrometry (XPS) 
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1 INTRODUCTION 
1.1. Mise en contexte et problématique 
Au Québec, le développement énergétique s'appuie sur les fondements du développement 
durable. Pour répondre aux besoins d'une économie en croissance tout en préservant 
l'environnement, le Québec a misé sur la force de l'eau [MRNF, 2004]. Cette source d'énergie 
n'est pas la seule utilisée, en effet, le gaz naturel et les dérivés du pétrole en sont aussi des 
sources importantes. Ces dernières ne s'inscrivent cependant pas dans une filière énergétique 
renouvelable. En considérant les préoccupations croissantes liées à la protection de 
l'environnement, il est important de développer des technologies employant des matières 
premières renouvelables. L'énergie provenant de biomasse devient ainsi une alternative très 
prometteuse. 
Par définition, la biomasse est l'ensemble des matières organiques produites par la croissance 
végétale et animale, ou par l'activité humaine et animale, qui peuvent être utilisées pour la 
production d'énergie ou à d'autres fins, telle la production d'isolants, d'engrais, de matériaux 
de construction, etc. [Grand Dictionnaire, 2006]. D'après l'échelle établie par Hoogwijk et al. 
[2003] la production de biomasse peut être divisée en sept catégories : 
1. la biomasse provenant du surplus des terres agricoles, non utilisées pour l'alimentation 
humaine ou animale (ex. cultures énergétiques); 
2. la biomasse obtenue par le déboisement (entretien de forêt) ou le nettoyage de terres 
agricoles; 
3. les résidus agricoles provenant de la production ou de la transformation (par exemple : 
culture des céréales, fruits, légumes, agroalimentaire, etc.); 
4. les résidus forestiers provenant de la production ou de la transformation du bois; 
5. les résidus agricoles issus de l'élevage (par exemple : fumier, lisier, litières, etc.); 
> 
6. les déchets organiques obtenus après utilisation de la matière première (par exemple : 
déchets des producteurs de bois, déchets solides municipaux, etc.); 
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7. le biomatériau : biomasse directement utilisée pour être transformée (recyclée) (par 
exemple la pâte et le papier, les matières servant à l'alimentation de l'industrie 
pétrochimique). 
Ainsi, à partir de cette classification, il est possible de subdiviser les sources de biomasse en 
trois catégories : forestière, agroalimentaire et urbaine. Parmi ces trois catégories, deux 
grandes classes de biomasses peuvent être considérées : la biomasse homogène et hétérogène. 
La biomasse homogène a une composition bien définie et relativement constante dans le 
temps (ex. : copeaux de bois). Cette biomasse permet l'utilisation d'un procédé de 
transformation plus facilement contrôlable. En effet, la composition ne variant pas trop dans le 
temps, il est moins complexe de contrôler le procédé lors du changement de la matière 
première (d'un lot à l'autre). Ce type de biomasse est toutefois très recherché augmentant ainsi 
le coût d'achat, pouvant être plus de 100 SUS la tonne [Lavoie et al., 2009]. La biomasse 
hétérogène est de composition chimique non définie et variable dans le temps (ex. déchets 
domestiques, boue industrielle, etc.). Elle nécessite un procédé généralement plus complexe, 
mais son coût d'achat est nul ou presque nul. La biomasse hétérogène permet donc des 
avancées environnementales importantes puisque cette biomasse est souvent destinée à 
l'enfouissement. 
Plusieurs travaux de recherches sont réalisés pour trouver le moyen de convertir la biomasse 
en source d'énergie. Dans le cadre de ces travaux, différentes techniques de valorisation sont 
utilisées. Trois principales voies de transformation sont connues : la voie thermochimique 
(combustion, pyrolyse, gazéification), la voie biologique (réactions enzymatiques, 
fermentation, distillation, purification) et la voie oléochimique (raffinage chimique et 
physique, estérification, hydrotraitement) [Total, 2007]. Le choix de la technique de 
valorisation est généralement fonction de la nature des constituants de la biomasse. Pour la 
biomasse lignocellulosique (bois, paille, fourrage), des procédés par « voie sèche », dits 
thermochimiques seront privilégiés. La biomasse à glucide (céréales, betteraves sucrières, 
cannes à sucre) peut facilement être liquéfiée. Ainsi, elle se prête mieux à des procédés 
biologiques. Cette voie de conversion est aussi généralement privilégiée pour la biomasse 
homogène. La biomasse oléagineuse, riche en lipides (colza, palmier, pourghère) permet 
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l'obtention d'huile ou de dérivé d'huile (ester), obtenue par la voie oléochimique, pouvant être 
utilisée comme carburant dans les moteurs diesel. 
Une majorité de la biomasse est convertie en énergie par voie thermochimique. Les trois 
principales techniques de conversion thermochimique sont la combustion, la pyrolyse, et la 
gazéification. La combustion est une oxydation complète fournissant de la chaleur, qui peut 
être utilisée directement dans les procédés ou convertie en électricité. La pyrolyse est une 
décomposition thermique réalisée sous l'action de la chaleur et en absence d'agents oxydants. 
Il s'agit de carbonisation lorsque l'objectif est la production de charbon. Il s'agit de pyrolyse 
flash lorsque la production de liquides est recherchée. La gazéification est une oxydation sous 
pression avec flux gazeux de compositions désirées (air, O, vapeur d'eau, CO) qui produit des 
gaz combustibles et des cendres. Plusieurs technologies existent pour gazéifier la biomasse. Il 
peut s'agir d'un procédé lit fixe (contre-courant, co-courant) ou à lit fluidisé (dense, circulant, 
sous pression, entraîné) [Van de Steene et al., 2003]. La gazéification permet la production 
d'un gaz uniforme appelé syngas. Ce syngas, composé de monoxyde de carbone et 
d'hydrogène, peut être utilisé directement comme source d'énergie. Il peut aussi être converti 
en méthanol ou en éthanol. Malgré les étapes supplémentaires qui peuvent augmenter les 
coûts de production, la fabrication d'éthanol est avantageuse. 
L'éthanol est un produit commercial hautement recherché et est actuellement mélangé dans 
certaines essences. Le gouvernement fédéral canadien a lancé, en 2003, le Programme 
d'Expansion du Marché de l'Éthanol (PEME) [NRCAN, 2005]. Ce programme vise à accroître 
la production de l'essence à l'éthanol au Canada. En 2003, l'essence à l'éthanol représentait 
7 % de la production canadienne; ce pourcentage devrait s'élever à 35 % d'ici 2010 [NRCAN, 
2005]. Grâce à sa stratégie énergétique, le gouvernement québécois a comme objectif 
d'atteindre 5 % d'éthanol en moyenne dans les ventes d'essence d'ici 2012 [Site du Premier 
Ministre, 2007]. La consommation d'essence serait ainsi diminuée d'environ 400 millions de 
litres par année. Toutefois, pour réussir ce projet, il faudrait produire environ 300 millions de 
litres d'éthanol par année (Ml/a) de plus que ce qui est actuellement produit au Québec 
[CRIEC, 2009]. Afin d'atteindre ces objectifs, en juin 2007, le premier ministre du Québec a 
fait l'annonce d'une chaire de recherche et d'usines de démonstration de production d'éthanol 
cellulosique. L'utilisation de l'éthanol cellulosique permet de résoudre les problématiques 
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reliées à l'éthanol provenant du maïs. Elle n'entre pas en compétition avec les productions 
agricoles, destinées à l'alimentation humaine ou animale; et ne cause pas l'augmentation des 
prix des grains. Il n'y a donc pas d'impacts négatifs sur l'économie agricole. 
1.2. Définition du projet de recherche 
Le projet de maîtrise présenté dans ce document s'inscrit dans le cadre des nouvelles filières 
énergétiques renouvelables. Il s'effectue au sein de la Chaire de Recherche Industrielle sur 
P Éthanol Cellulosique, créée par trois partenaires industriels (Enerkem, CRB et Ethanol 
Greenfield) et le gouvernement du Québec en collaboration avec l'Université de Sherbrooke. 
La stratégie, développée par l'entreprise Enerkem, est de convertir, par gazéification, des 
résidus de biomasse hétérogène en syngas. Ce gaz est ensuite converti en méthanol puis en 
éthanol. La conversion du syngas en éthanol peut être effectuée grâce à différentes étapes 
nécessitant des catalyseurs : transformation du syngas en méthanol, transformation du 
méthanol en acétate et l'hydrolyse des acétates en éthanol. 
La transformation du syngas en méthanol est une réaction ayant fait l'objet de plusieurs études 
[Holley et al., 1982, Jun et al., 2004, Lopez, 2004, Shen et al., 2005]. Un catalyseur composé 
d'oxyde de cuivre et zinc est généralement utilisé afin de minimiser les réactions secondaires 
possibles entre l'hydrogène et tes oxydes de carbone. La composition du catalyseur varie 
habituellement selon le fournisseur (BASF, Sud-Chemie, etc.). Plusieurs catalyseurs 
industriels sont spécifiques à cette réaction. Les conditions d'opération sont généralement 
fonction du type de procédé utilisé (Commercial Solvent, Chemico, ICI, etc.) et de la 
configuration du réacteur (lit fixe, réacteur trois phases, etc.). Enerkem a choisi, suite aux 
travaux de recherche réalisés par Ruben Lopez, en collaboration avec eux, d'utiliser un 
réacteur trois phases [Lopez, 2004]. 
La transformation du méthanol en acide acétique est un procédé industriellement connu sous 
le nom de procédé Monsanto ou Cativa [Gauthier-Lafaye et Perron, 1985]. Ces procédés 
s'effectuent généralement en phase liquide avec des sels de métaux. L'utilisation du procédé 
en phase gazeuse permet cependant des applications industrielles intéressantes. La séparation 
des produits se trouve ainsi facilitée et ne nécessite pas d'étape supplémentaire pour la 
récupération du catalyseur. 
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L'hydrolyse des acétates en éthanol a fait l'objet d'études. Les groupes de recherche ont 
régulièrement fabriqué eux-mêmes des catalyseurs permettant l'hydrolyse d'acétate en alcool, 
soit en éthanol, méthanol ou d'autres produits secondaires. Les systèmes généralement 
développés sont de petites tailles. Aucun catalyseur commercial n'est reconnu pour réaliser 
cette étape. 
Le projet de recherche est donc axé sur la réalisation d'un procédé d'hydrogénolyse à partir de 
catalyseur commercial, puis la création d'un procédé de carbonylation en phase gazeuse. 
1.3. Objectifs du projet de recherche 
Étant donné le peu d'informations sur l'hydrogénolyse des acétates en éthanol, l'objectif 
principal de ce projet est de trouver un catalyseur commercial permettant de produire de 
l'éthanol à partir d'acétates d'alkyles pour atteindre un maximum de rendement et de 
sélectivité envers l'éthanol. En plus de déterminer la spécificité, l'efficacité et le taux de 
conversion du catalyseur sélectionné, il est important d'optimiser les conditions d'opération 
afin d'obtenir des données permettant éventuellement la mise à l'échelle du procédé. 
L'objectif secondaire de ce projet est d'évaluer la faisabilité d'un procédé de carbonylation en 
phase gazeuse. 
1.4. Contribution originale 
La principale contribution de ce projet se centre sur la conversion du méthanol en éthanol pour 
des applications industrielles. Ces travaux respectent donc les objectifs de la Chaire de 
Recherche Industrielle sur l'Éthanol Cellulosique, qui a comme but de perfectionner les 
technologies émergentes de production d'éthanol cellulosique. De plus, la création de cette 
chaire a comme projet d'appuyer la réalisation de deux usines de démonstration de production 
d'éthanol cellulosique, à Westbury et Bromptonville, permettant de faciliter l'implantation 
d'usines de taille commerciale [CRIEC, 2009]. 
Les résultats trouvés dans le cadre de ce projet de maîtrise seront ainsi d'une grande utilité 
pour l'entreprise Enerkem permettant à l'équipe d'ingénierie de confirmer ou réfuter certaines 
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hypothèses qui ont été émises dans le cadre de la conception de l'usine de démonstration de 
Westbury. 
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1.5. Plan du document 
Le présent document est une synthèse des étapes qui ont été réalisées dans le cadre de ce 
projet de maîtrise qui visait la conversion du méthanol en éthanol. Le chapitre 2 présente l'état 
de l'art. Cette section permet de situer le projet de recherche par rapport aux travaux publiés 
dans la littérature, il comprend donc une analyse de l'information trouvée dans le cadre de la 
recherche bibliographique. Le chapitre 3 présente le projet de recherche réalisé, soit la 
méthodologie, les résultats et leurs analyses. Finalement, une conclusion sur le projet est 
présentée dans le chapitre 4. La conclusion inclus le résumé des résultats importants, la 
contribution du projet et les perspectives futures. 
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2 ÉTAT DE L'ART 
La recherche d'informations a été séparée en deux sections principales correspondant aux 
objectifs recherchés : l'hydrogénolyse d'acétates d'alkyles et la carbonylation du méthanol. 
2.1. Hydrogénolyse 
2.1.1. Acétates 
Avant de tester un catalyseur commercial, il faut savoir quelles sont les propriétés 
recherchées. En effet, le choix d'un catalyseur repose sur plusieurs critères, comme ses 
propriétés et ses limites d'utilisation (température, pression, etc.). Les propriétés des 
catalyseurs varient en fonction du type de matériau qui le constitue et de ses caractéristiques 
physiques (porosité, surface spécifique, déposition de la phase active, etc.). En regardant dans 
la littérature, les caractéristiques attendues d'un catalyseur permettant l'hydrogénation de 
l'acétate en éthanol peuvent être ciblées. 
Dans un premier temps, il est possible de comparer les éléments qui composent le catalyseur 
(le matériau de la phase active et des autres constituants), les conditions d'analyse utilisées et 
le rendement et/ou la sélectivité de la réaction pour l'éthanol. Le rendement rend compte de 
l'efficacité de la réaction chimique étudiée. Il s'exprime en déterminant la quantité de produits 
désirés obtenue par rapport à la quantité de réactif initiale. La sélectivité d'une réaction 
chimique spécifie la quantité du produit recherché (éthanol) formée par rapport à la quantité 
de tous les produits formés. Ce facteur permet de vérifier si le catalyseur favorise la formation 
d'éthanol plutôt que des produits secondaires. Il est aussi possible de regarder la réactivité du 
catalyseur pour une réaction voulue en considérant la quantité de produits désirés obtenue par 
masse de catalyseur utilisé par heure. 
Il faut noter que certains catalyseurs contiennent des métaux qui démontrent des contraintes 
environnementales. Par exemple, l'utilisation du chrome hexavalent dans un procédé de 
fabrication de catalyseur n'est pas recommandée. L'eau utilisée lors de la fabrication peut être 
contaminée par du chrome ionique provenant de la préparation du catalyseur qui utiliserait un 
nitrate ou un acétate de chrome pour imprégner le support. Ainsi, plusieurs recherches se 
concentrent sur le développement de catalyseur sans chrome pour l'hydrogénation d'esters 
[Brands et al., 1996]. Il peut donc être préférable de sélectionner un catalyseur commercial 
exempt de chrome en tant que phase active ou ayant de faibles concentrations de chrome. Le 
problème est cependant limité au chrome en tant que phase active. Si l'objectif est de préparer 
un oxyde de chrome (la chromite) comme support aux autres métaux, alors le chrome est 
introduit en forme de sel. En précipitant, il forme un gel hydraté devenant une matrice 
d'oxyde lors de la calcination, évitant les problématiques environnementales. 
Le choix de la phase active et du promoteur peut influencer les produits obtenus, puisque 
certains métaux sont plus sélectifs pour un réactif particulier. Cette composition peut aussi 
augmenter les limites des catalyseurs permettant l'utilisation de température et de pression 
plus ou moins grande. Par exemple, lorsque la phase active est le rhénium (Re/AbO^, 
l'éthanol et le diéthyle éther sont principalement obtenus avec l'acétate d'éthyle. Ces résultats 
sont atteints avec une pression de 3 MPa, une température de 505 K et un ratio d'hydrogène 
sur l'acétate d'éthyle (H^AE) de 5:1. Le rendement d'éthanol est alors de 38,5% et la 
sélectivité de la réaction pour l'éthanol de 77,8 % [Ryashentseva et Avaev, 1999]. Avec ce 
même type de catalysèur, d'autres équipes ont atteint un rendement de 49 % et une sélectivité 
de 83,5 % [Minachev et al., 1986]. Ces valeurs ont été observées avec une pression de 6 MPa, 
une température de 505 K et un ratio tfrAE de 5. 
L'utilisation de cuivre (CuO/MgO/SiO) permet une conversion de l'acétate d'éthyle supérieure 
à 90 % et une sélectivité pour l'éthanol de plus de 90 %. Ces valeurs ont été observées avec 
une température de 513 K, une pression de 4 MPa, un ratio d'hydrogène sur l'acétate d'éthyle 
variant de 6 à 12 [Claus et al., 1991]. 
Le réactif influence aussi les produits obtenus. Dans les travaux précédemment mentionnés, 
les auteurs ont généralement utilisé de l'acétate d'éthyle. Cette réaction (Équation 2.2) a été 
plus fréquemment étudiée puisqu'elle permet la production de deux moles d'éthanol pour 1 
mole d'acétate. 
CH3COOCH2CH3 + 2H2 -> 2CH3CH2OH ^ ^  
Certains travaux ont aussi été réalisés avec d'autres réactifs potentiellement intéressants pour 
la formation d'éthanol. Ces travaux sont cependant moins fréquents que ceux avec l'acétate 
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d'éthyle car les autres acétates ne permettent pas d'atteindre une aussi grande sélectivité pour 
l'éthanol. En effet, pour l'acétate de méthyle, stœchiométriquement, une mole d'acétate de 
méthyle produit une mole de méthanol et une mole d'éthanol (voir équation 2.3). 
CH3COOCH3 + 2H2 ->• CH3CH2OH + CH3OH (2 3) 
Cependant, les travaux semblent montrer que cette conversion stœchiométrique est difficile à 
atteindre. En effet, plusieurs réactions peuvent se produire en plus de l'hydrogénation de 
l'acétate de méthyle en éthanol et en méthanol. Il peut y avoir transestérification de l'acétate de 
méthyle avec l'éthanol produisant de l'acétate d'éthyle et du méthanol (équation 2.4), ensuite 
l'hydrogénation de l'acétate d'éthyle en éthanol peut s'effectuer (équation 2.2). Ces réactions 
secondaires viennent donc modifier l'équilibre théorique attendu. 
CH3COOCH3 + CH3CH2OH -* CH3COOCH2CH3 + CH3OH (2 4) 
Brands et ses collaborateurs ont trouvé, avec des catalyseurs de cuivre (Cu/SiO), une 
sélectivité pour l'éthanol de 30 % et une conversion de l'acétate de méthyle de 50 % à une 
température de 520 K et une pression de 0,4 MPa [Brands et al., 1999]. L'acétate de méthyle a 
aussi été testé avec un catalyseur de cuivre-zinc (Cu-Zn0/Si02) avec une température de 
540 K et avec une pression de 0,4 MPa. Ils ont obtenu une conversion de l'acétate de méthyle 
de 75 %. Les produits secondaires ainsi formés sont de l'acétate d'éthyle, de l'éthane, de 
l'éthylène, du diéthyle éther et du méthane [Van de Scheur et Staal, 1994a, Van de Scheur et 
al. 1994 b et c]. 
L'utilisation d'acétate de butyle permet d'obtenir des résultats similaires à l'acétate de méthyle, 
à l'exception qu'une mole de butanol et une mole d'éthanol sont alors obtenues (relation 2.5) et 
que les réactions secondaires possibles sont celles présentées aux relations 2.6 et 2.7. 
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CH}COO(CH2 )3 CH} +2H2 -> CH} {CH2 )3 OH + CT/3CH2OH (2.5) 
CH3COO(CH2 )3 C//3 + CH3CH2OH -> CHiCOOCH2CH3 + C//3 (C//2 )3 OH (2.6) 
CH3COOCH2CH} + 2H2 -> 2CH£.H2OH (2.7) 
L'équipe de Zhang a atteint une conversion d'acétate de butyle de 10,5 % à 115 °C (288 K), 
128 atm (13 MPa), pendant 24 h avec un catalyseur homogène de ruthénium. Il explique cette 
faible conversion par des raisons stériques [Zhang et al., 2006]. 
Il faut aussi souligner que les conditions d'opération peuvent favoriser la formation de 
produits secondaires par des réactions entre certains produits. Ces réactions minimisent alors 
la production d'éthanol. Par exemple, avec un catalyseur de cuivre et de césium, il peut y 
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avoir, en plus de l'éthanol, la formation de propanol, de butanol, de méthanol à une 
température 588 K et une pression de 7,5 MPa [Majocchi et al., 1998]. 
L'utilisation de conditions (température et pression) trop élevées peut causer la dégradation du 
catalyseur pouvant nuire à la réaction. Cependant, l'utilisation de température trop faible peut 
ne pas activer la réaction, se traduisant par une faible conversion de l'acétate en produit. Par 
exemple, l'utilisation du catalyseur Cu/Al203-SiC>2 à une température inférieure à 533 K cause 
une désactivation du catalyseur. Le rendement maximal pouvant alors être atteint est de 40 % 
[Claus et al., 1991], 
Des brevets ont aussi été réalisés permettant l'hydrogénation des acétates. Ces informations 
peuvent être utiles pour connaître les conditions d'analyse réalisées industriellement. Il faut 
toutefois souligner que cette étape d'hydrogénation des acétates peut être accomplie dans 
l'industrie principalement avec des molécules à grandes chaînes (acides gras). Différentes 
phases actives ont servi pour réaliser l'hydrogénation d'acétates. Par exemple, Wall a utilisé 
un catalyseur à base de cobalt, zinc et cuivre pour faire l'hydrogénation des esters aliphatiques 
(C2-C30), tel que le glycolate et le lauréate d'éthyle. Ses résultats montrent une haute 
conversion sous des conditions de pression comprises entre 1000 et 5000 psig (6,9-34,5 MPa) 
et à des températures entre 180 et 250 °C (453 et 523 K) [Wall, 1978]. 
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Drent et Jager ont développé un procédé pour l'hydrogénation des esters en alcool avec un 
mélange gazeux contenant de l'hydrogène et du monoxyde de carbone a été réalisé. La 
réaction se fait avec un catalyseur composé de formate de nickel, de diglyme et tertamylalcool 
tertiaire, et un mélange de propionate de méthyle, de benzoate de méthyle ou d'undecenoate 
dé méthyle. Les produits ainsi obtenus sont du méthanol et du propanol, du méthanol et du 
benzylalcool ou du méthanol et du l-undecenol. Les conditions utilisées impliquent une 
température variant entre 303 et 423 K (303 K préférablement) et une pression variant entre 5 
et 100 bar (0,5-10 MPa) [Drent et Jager, 1990]. 
Un autre brevet présente production d'éthanol à partir de syngas [Melnichuk et Kelly, 2007]. 
Les étapes qu'ils ont utilisées se résument comme suit : 
1. Production du syngas et compression du syngas 
2. Conversion du syngas en méthanol (permettant l'obtention de méthanol, de monoxyde de 
carbone et d'hydrogène) (ratio CO: H2 de 1:2, P= 4,9 MPa, T=225 °C (498 K), 
conversion 40-70 % du CO en méthanol); 
3. Réaction du méthanol, du monoxyde de carbone, et de l'hydrogène avec un catalyseur 
d'acétate d'iridium pour produire, en présence du iodure de méthyle, un mélange 
d'iodure de méthyle, d'acétate de méthyle, d'hydrogène, de méthanol, d'acide acétique et 
d'eau (T=233 °C (506 K), P=l,034 MPa, le réacteur doit être refroidit car la réaction est 
exothermique) 
4. Condensation du mélange d'acide acétique et d'eau 
5. Condensation du mélange d'iodure de méthyle, d'acétate de méthyle, du méthanol pour 
les séparer de l'hydrogène 
6. Distillation du mélange iodure de méthyle, acétate de méthyle et méthanol pour 
récupérer l'iodure de méthyle qui est recyclé 
7. Ajout d'hydrogène au mélange d'acétate de méthyle et de méthanol et réaction avec un 
catalyseur composé de chrome, nickel et cuivre pour produire de l'éthanol (T=160 °C 
(433 K), P=4 MPa, ratio H2 : AM de 10: 1) 
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8. L'éthanol obtenu est ensuite purifié par distillation du mélange éthanol, méthanol, 
hydrogène, eau puis pervaporation de l'éthanol avec l'eau. 
La conversion de l'acétate de méthyle en éthanol (voir étape 6) n'est pas présentée dans le 
brevet. 
Comme pour la carbonylation, la réaction peut aussi être réalisée en phase liquide. Par 
exemple, Slinkard et Christi ont breveté un procédé de production d'éthanol à partir d'un 
catalyseur de cobalt. La réaction se fait avec du monoxyde de carbone et de l'hydrogène dans 
la phase liquide. L'utilisation d'un solvant non polaire inerte, un hydrocarbone oxygéné, est à 
la base de cette invention. Les conditions d'analyse impliquent une température variant entre 
423 et 523 K (avec un optimum entre 448-488 K), une pression variant entre 20 et 700 atma 
(avec un optimum entre 130-400 atm) et un temps résidence de 0,5 à 10 heures (1 à 5 de 
préférence). Le gaz synthétique contient de 30-60 % molaire de monoxyde de carbone et 40 à 
70 % molaire d'hydrogène. Le gaz produit initialement du méthanol, puis de l'éthanol. La 
conversion du méthanol varie ainsi de 30 à 66 % selon les conditions et l'efficacité de 65 à 
69 %. [Slinkard et Christi, 1979] 
2.1.2. Acide acétique 
En considérant le fait que la production d'acétate doit se faire à partir de l'acide acétique, il est 
possible de penser que l'hydrogénation peut se faire directement à partir de l'acide acétique 
afin d'obtenir de l'éthanol sans passer par la voie des acétates (équation 2.8). Ainsi, cette 
possibilité a été vérifiée dans la littérature. 
CH3COOH + 2H2 -> CH3CH2OH + H20 8) 
Rachmady et Vannice [2000] ont étudié la réaction d'hydrogénation de l'acide acétique avec 
un catalyseur de platine en phase vapeur sous les conditions suivantes: une température 
variant entre 423 et 573 K, une pression d'hydrogène entre 100 et 700 Torr (1,93 à 9,67 psi) et 
une pression d'acide acétique entre 7 et 50 Torr (0,14 à 1 psi). Un réacteur à lit fixe différentiel 
a été utilisé et ils ont constaté que la sélectivité des produits est fortement dépendante du 
support utilisé (Tableau 2.1) [Rachmady et Vannice, 2000]. 
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Tableau 2.1 : Résultats pour l'hydrogénolyse d'AA 
Catalyseur 
Produits carbonés (% Molaire) 
CO CH4 EtOH AE C2H6 C02 CH3CHO 
Pt/Si02 50 50 
Pt/T| AI203 33 40 80 4 10 5 
Pt/Ti02 réduit à 473 ou 773 K; 50 30 20 
Pt/Fe203 20 20 
Les résultats ont montré que le catalyseur TiC>2 supporté de platine était le plus actif. La 
conversion maximale atteinte est d'environ 38 % de l'acide acétique. Il permet aussi la plus 
grande sélectivité pour l'éthanol, soit environ 70 % [Rachmady et Vannice, 2000]. 
Un procédé de production d'éthanol à partir d'acide acétique a aussi été breveté. L'éthanol est 
préparé par l'hydrogénation de l'acide acétique avec un catalyseur de cobalt (50-80 %), cuivre 
(10-30%), manganèse (0-10 %), molybdène (0-5%), acide phosphorique (0-5%). La 
température varie entre 210 à 330 °C (483 -603 K) et la pression entre 10 et 350 bar (0,1-
35 MPa). Ces conditions évitent la formation de la phase liquide et permettent la production, 
en pourcentage massique, de 68,2 % d'éthanol, de 29 % d'eau, de 1,4% d'acétate d'éthyle, de 
0,5 % de n-butanol, de 0,2 % d'acide acétique et de 0,7 % d'impuretés [Ludwig et al., 1985]. 
L'hydrogénation peut aussi se faire avec une solution de 4 g d'acide acétique (37 %) avec 
0,13 g de catalyseur à 230 °C (503 K), 130 atm (13 MPa) pendant 6 heures permettant 
l'obtention d'éthanol et d'acétate d'éthyle. La concentration d'éthanol est d'environ 95 %. Le 
catalyseur utilisé est un catalyseur de rhénium (Re2S7 et Re^/A^Os). Un ratio rhénium et 
d'acide acétique de 1 : 20 est utilisé [Ryashentseva et Avaev, 1974]. 
Il est aussi possible de réaliser l'hydrogénation de l'acide acétique en phase vapeur, tel que 
présenté dans un brevet européen. Il s'agit d'un procédé d'hydrogénation de l'acide acétique en 
phase vapeur pour produire de l'éthanol sous forme libre ou sous la forme combinée de 
l'acétate d'éthyle. Le catalyseur utilisé est à base de ruthénium qui peut être déposé sur un 
support de silice. La température de réaction est comprise entre 250 et 350 °C (523-623 K), la 
pression entre 30-100 atm (0,3-10 MPa). Le rapport molaire d'hydrogène sur l'acide acétique 
varie entre 10 et 20 et la vitesse spatiale est inférieure à 6000 h"1. Une conversion d'environ 
55 % et une sélectivité pour l'éthanol de 51 % ont ainsi été obtenues [Caillod et Sauvion, 
1986]. 
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Une autre méthode de production de l'éthanol comprend les étapes suivantes : 
1. Réaction de l'acide acétique avec un alcène (hydrocarbure insaturé de 4 à 10 atomes de 
carbone comme le 2-méthyle-2-butène) en présence d'un catalyseur permettant 
l'obtention d'un ester (P=0,1 MPa, T=323 K, ratio AA: oléophine 1:2); 
2. Hydrogénation de l'ester obtenu permettant l'obtention d'un mélange d'éthanol et d'alcool 
supérieur contenant le même nombre de carbone que l'hydrocarbure utilisé en 1 
(P=0,42 MPa, T=433 K); 
3. Séparation du mélange obtenu par distillation fractionnée pour récupérer l'éthanol et les 
alcools supérieurs; 
4. Récupération de l'éthanol; 
5. Déshydratation des alcools supérieurs pour former les hydrocarbures insaturés 
initialement utilisés (pour les recycler à l'étape 1). 
Le catalyseur utilisé pour l'hydrogénation est constitué d'oxyde de cuivre et d'oxyde de zinc 
(35 % massique de CuO et 65 % de ZnO). Les rendements obtenus n'ont pas été présentés 
dans le brevet [Kiff et Screck, 1983]. 
2.1.3. Choix effectués pour l'hydrogénolyse 
Étant donné les faibles taux de conversion et les basses sélectivités de ces procédés 
d'hydrogénolyse de l'acide acétique, cette possibilité n'a pas été retenue. 
Grâce aux informations trouvées dans la littérature, il est possible de cibler différents 
catalyseurs pouvant être utilisés pour le procédé d'hydrogénolyse des acétates. Les catalyseurs 
les plus utilisés sont à base de cuivre, de chrome, de zinc et/ou de cobalt. 
Plusieurs catalyseurs commerciaux existent, certains sont reconnus pour une réaction 
spécifique. Par exemple, Slid-Chemie propose dans son catalogue de produit des catalyseurs 
pour la production d'ammoniac, de méthanol, d'hydrogène [SUd-Chemie, 2008]. La 
composition nominale du catalyseur est généralement présentée. 
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Après consultation des différents produits et communication avec les représentants de SUd-
Chemie et de BASF, deux catalyseurs constitués principalement de cuivre ont ainsi été 
sélectionnés. Il est important au niveau industriel de ne pas dépendre d'un seul fournisseur 
pour l'approvisionnement en matière première. Il y a donc un catalyseur provenant de SUd-
Chemie (CuO/ZnO) et un de BASF (CuCr). 
2.2. Carbonylation 
2.2.1. Carbonylation en phase liquide 
La synthèse de l'acide acétique par carbonylation du méthanol en phase liquide est connue 
depuis plusieurs années. Ce procédé de conversion du méthanol en acide acétique a été 
découvert en 1913 par BASF (Badische Anilin und Soda-Fabriken). En 1960, ils ont démarré 
la première usine de production.en utilisant l'iodure de cobalt comme catalyseur. La synthèse 
s'effectue à une température d'environ 250 °C (523 K) et une pression pouvant aller jusqu'à 
10000 psi (69 MPa). La sélectivité pour l'acide acétique est de 90 % (basé sur le méthanol) 
[Sunley et Watson, 2000]. Ces conditions d'opération, considérées extrêmes, engendrent des 
coûts de production élevés. D'autres recherches ont donc été effectuées afin de trouver des 
conditions permettant de diminuer les frais de production. 
Vers la fin des années 60, un procédé permettant d'augmenter la sélectivité pour l'acide 
acétique (>99%) a été découvert [Paulik et al., 1973]. Ce procédé, commercialisé par 
Monsanto, utilise un catalyseur de rhodium en présence d'iode à une température entre 150-
200 °C (423-473 K) et une pression d'environ 500 psi (3 MPa). Le rhodium est plus actif que 
le cobalt permettant l'utilisation de pressions partielles de CO et des températures plus basses. 
Sa grande sélectivité pour l'acide acétique le rend aussi très avantageux pour les applications 
industrielles. Cependant, le coût élevé du rhodium représente 5 à 10% du coût total du 
matériel pour le procédé [Merenov et Abraham, 1998]. De plus, un des problèmes avec Je 
procédé Monsanto est qu'une grande quantité d'eau est nécessaire pour produire de 
l'hydrogène dans le réacteur via la réaction de transfert de l'eau au gaz (water-gas shift 
reaction), décrite à l'équation 2.1. L'eau et l'hydrogène sont nécessaires pour réagir avec 
F iodure de rhodium (Rhl3) précipité et le [RhI4(CO)2]' inactif, qui est formé par les réactions 
secondaires, afin de régénérer le catalyseur d'iodure de rhodium (RhI). 
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C0 + H20<*C02+H2 (2.1) 
Cette grande quantité d'eau nécessaire (14-15 % d'eau) augmente la concentration en iodure 
d'hydrogène, composé hautement corrosif, causant des problèmes d'ingénierie. De plus, le 
procédé de réaction de l'eau n'est pas très efficace causant une inactivation du rhodium dans 
le réacteur. 
Dans les années 1980, Hoechst Celanese a développé la technologie « Acid Optimisation 
Plus», AO Plus, une amélioration au procédé Monsanto. Cette modification implique l'ajout 
d'iodure de lithium, Lil, pour réduire la quantité d'eau (jusqu'à 4-5 % d'eau), et ainsi réduire 
la quantité HI, formé lors de la réaction [Plotkin et Song, 2003]. L'ajout de Lil accroît la 
stabilité du catalyseur tout en minimisant les réactions secondaires qui produisent 
l'inactivation du Rh(III). De plus, la quantité de dérivés réactifs de rhodium [Rhl3(CO)2]2* est 
accrue. L'ajout de Lil augmente aussi considérablement l'activité et l'efficacité du catalyseur 
et permet de réduire les coûts pour la séparation des produits. Ce procédé est exposé dans le 
brevet US 5,144,068 déposé par Smith et ses collaborateurs [1992] pour Hoechst Celanese 
Corporation. Ils présentent la réaction du méthanol avec le CO dans un milieu liquide 
contenant un catalyseur de rhodium stabilité sur des sels d'iodure (particulièrement l'iodure de 
lithium), avec l'iodure d'alkyle (comme l'iodure de méthyle) et un acétate d'alkyle (comme 
l'acétate de méthyle). Le milieu de réaction est maintenu à une concentration massique de 1 à 
8 % d'eau, 10 à 20 % d'iodure de lithium, 12 à 16 % d'iodure de méthyle et 0,5 à 5 % d'acétate 
de méthyle. En ayant une concentration déterminée d'eau dans le milieu de réaction, les 
produits sont de l'acide carboxylique au lieu de l'anhydride. Le procédé permet une bonne 
stabilité du catalyseur et est résistant à la précipitation du catalyseur en dehors du milieu de 
réaction. Les conditions utilisées sont une température de 190 °C (463 K) et une pression de 
28,2 atnia (2,86 MPaa) [Smith et al., 1992]. 
En 1996, BP Chemicals a annoncé les détails d'un nouveau procédé de conversion du 
méthanol en acide acétique permettant de réduire significativement les coûts de production. 
Ce procédé, appelé Cativa, utilise un catalyseur d'iridium en présence d'iode [Sunley et 
Watson, 2000]. L'iridium est un métal beaucoup moins dispendieux que le rhodium et le 
catalyseur d'iridium possède une activité supérieure au procédé Monsanto. Il minimise les 
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réactions secondaires et est capable d'opérer à des concentrations d'eau inférieures (moins de 
5 %) que le procédé Monsanto traditionnel (14-15 %) [Jones, 2000]. 
La recherche sur la carbonylation en phase liquide continue afin de tenter de trouver des 
solutions pour améliorer le procédé. En 1999, Chiyoda a développé un procédé de production 
de l'acide acétique, Acetica, qui utilise un catalyseur hétérogène de rhodium et l'iodure de 
méthyle, comme promoteur, dans un réacteur à colonne à bulle. La réaction s'effectue à des 
conditions modérées, soient une température de 170 à 190 °C (443-463 K) et des pressions 
entre 3,0 et 4,5 MPa [Hosono et Tasaki, 2005]. Ce procédé ne nécessite pas d'ajout d'eau pour 
stabiliser le complexe actif de rhodium, il peut être réalisé avec une concentration en eau de 3 
à 8 % massique dans le réacteur en phase liquide. L'utilisation d'une colonne à bulle ne 
nécessite pas d'agitation mécanique, diminuant les problèmes de fuites et d'entretien. De plus, 
il n'est pas nécessaire d'avoir des joints à haute pression requis avec les réservoirs agités. Le 
système catalytique permet une grande productivité avec un rendement en acide acétique de 
plus de 99 % par rapport au méthanol. 
Diverses techniques de carbonylation en phase liquides ont été brevetées au fil des années. Les 
procédés Monsanto, Cativa, Celanese, Acetica en sont des exemples. Plusieurs chercheurs 
tentent de développer des alternatives utilisant des métaux moins dispendieux et permettant 
d'éviter de payer les droits reliés à ces brevets. Plusieurs firmes chimiques effectuent donc des 
recherches dans ce domaine, Halcon SD, Eastman Chemical [Holmes 1979 et 1980; Kanel et 
Okrasinski, 1999], Rhone-Pulenc Industrie [Gauthier-Lafaye et Perron, 1984, Denis et Nobel, 
1996] et Mitsubishi Chemical [Isshiki et al, 1986]. Par exemple, la compagnie Halcon SD est 
mandataire de plusieurs brevets sur des procédés de carbonylation avec un catalyseur de 
nickel avec un promoteur d'étain [Naglierie et Rizkalla, 1979] ou avec un promoteur 
comprenant un composé phosphoré [Naglierie et Rizkalla, 1982] et des cocatalyseurs de 
molybdène-nickel ou tungstène-nickel [Becker et Howard, 1987; Rizkalla 1984 et 1987], La 
compagnie Halcon SD est aussi reconnue pour avoir développé et opéré avec succès une usine 
pilote de production d'acide acétique utilisant un catalyseur à base de nickel. Les droits pour 
ce procédé ont été vendus à Eastman Chemical en 1987 [Zoeller, 1993]. 
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Certains travaux visent la production d'acétate de méthyle. Par exemple, BP Chemicals a 
soutenu les travaux de Yang et ses collaborateurs. Leurs recherches étaient sur l'utilisation des 
sels de palladium et de platine comme catalyseur pour la carbonylation du méthanol en acétate 
de méthyle avec 5 atm (0,5 MPa) de CO et une température de 140 °C (413 K) en présence 
d'un excès d'iodure. [Yang et al., 1999]. 
2.2.2. Carbonylation en phase gazeuse 
Diverses méthodes ont été utilisées dans la littérature pour effectuer la carbonylation du 
méthanol en acide acétique ou en acétate. La section 2.2.1 présente les principales méthodes 
utilisées industriellement. Celles-ci sont généralement réalisées avec des sels de métaux 
précieux (rhodium ou iridium) dans une phase liquide. Bien que ces procédés soient d'une 
grande efficacité, ils présentent certaines limitations associées à l'utilisation de catalyseurs 
homogènes. La récupération et le recyclage du catalyseur sont généralement difficiles 
[Hosono et Tasaki, 2005; Gauthier-Lavraye et Perron, 1985]. Ces étapes de séparation 
engendrent une perte de catalyseur du à la précipitation et ta vaporisation de la phase active 
[Yoneda et al., 2001]. De plus, la production d'acide acétique est directement proportionnelle 
à la concentration du catalyseur dans le liquide. Ainsi, la solubilité du sel, soit le métal actif, 
limite la production d'acide acétique [Yoneda et al., 2001]. Il peut être avantageux au niveau 
industriel d'hétérogénéiser le catalyseur (d'utiliser un catalyseur fixé à un support). 
L'utilisation d'un réacteur à lit fixe, avec circulation des réactifs en phase gazeuse, permet de 
simplifier la séparation des produits et par le fait même de minimiser les coûts reliés à ces 
étapes supplémentaires [Swaddle, 1997]. 
Le choix du support devient un aspect très important pour le procédé en phase gazeuse. Dans 
la catalyse hétérogène, l'activité du catalyseur est directement liée à l'aire de sa surface, soit la 
concentration des sites actifs à la surface [Friedli, 2002]. Le support augmente la surface 
active et la résistance mécanique du catalyseur, affectant l'efficacité de la réaction et la 
longévité du catalyseur. En plus de la nature chimique du solide, la structure cristalline du 
support influence l'activité et la sélectivité catalytique pour une réaction. Divers types de 
support peuvent être utilisés : le charbon activé, les zéolites, l'alumine, la silice, la magnésie, 
etc. [Gauthier-Lafaye et Perron, 1985; Merenov et Abraham, 1998; Li et al., 2003]. 
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Le choix de la phase active joue aussi un rôle sur la carbonylation. L'atome central est souvent 
un métal du groupe VIII : Co, Ni, Ru, Rh, Pd, Ir et Pt [Zoeller et al., 2001;.Cornils et 
Herrmann, 1996]. Chaque métal montre une activité différente pour la carbonylation. 
Il a été démontré que du nickel supporté sur du charbon activé est actif pour la carbonylation 
du méthanol avec l'iodure de méthyle. Cette réaction permet l'obtention majoritairement 
d'acétate de méthyle et d'un peu d'acide acétique. La température utilisée est de 225 °C 
(498 K). Le rendement d'acétate de méthyle est alors de 0,21. Le charbon activé a été 
sélectionné pour ses propriétés pour la réaction de carbonylation [Merenov et Abraham, 
1998]. En effet, d'autres travaux sur l'utilisation du charbon activé, réalisés avant celui de 
Merenov, ont montré d'efficacité de ce support. Des rendements jusqu'à 60 % et une 
sélectivité pour l'acétate de méthyle jusqu'à 80 % ont pu être obtenus [Yagita et al., 1989; 
Zehl et al, 1993]. 
Des catalyseurs hétérogènes de rhodium, supporté sur un copolymère de diphénylphosphino 
de styrène et de divinylbenzène (STD) ou de Poly vinyl pyrrolidone (PVP), ont été testés pour 
la carbonylation du méthanol. Les tests ont été réalisés en phase vapeur avec une température 
de 180-190 °C et une pression de 80 bar (8 MPa). Le catalyseur avec le support SDT a 
présenté une lixiviation du rhodium. Le catalyseur avec le support de PVP a montré une très 
grande stabilité sans lessivage du rhodium détectable sur une expérience de 50hrs. Un 
rendement de 0,76 g/gcataiyseur/h a été obtenu avec le PVP. Un rendement 0,81 g/gcataiyseur/h a 
initialement été observé avec le SDT, mais une diminution du rendement à 0,21 g/gcataiySeur/h a 
ensuite été obtenue. La conversion du méthanol a été de 75 % avec le SDT et seulement de 
10% avec le PVP [De Blasio et al., 1998]. 
Un procédé de carbonylation avec un catalyseur (un métal du groupe VIII), supporté sur un 
copolymère de divininylbenzène polysulfonate styrène carbonisé, a été breveté par Eastman 
Chemical Company. La réaction, en phase vapeur, s'effectue avec un mélange.d'hydrogène et 
de monoxyde de carbone. Les conditions d'opération sont: une température de 240 °C (513 K), 
une pression de 12,2 bara (1,22 MPas), un débit d'hydrogène de 25 mL/min (0,4 cm3/s) et un 
débit de CO de 100 mL/min. Les produits principaux obtenus sont de l'acide acétique et de 
l'acétate de méthyle. Ce support a été sélectionné pour ses propriétés physiques, 
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principalement pour sa dureté et sa fragilité, et pour son activité catalytique élevée similaire à 
celle retrouvée avec le charbon activé [Zoeller et al., 2001]. 
Un procédé de carbonylation avec un catalyseur comprenant de l'iridium et au moins un autre 
métal: ruthénium, molybdène, tungstène, palladium, platine ou rhénium déposé sur, soit du 
charbon activé ou la silice, a aussi été breveté. Les conditions d'analyse varient entre 150-
275 °C (423-548 K) et la pression, entre 3 et 30 bara (0,3-3 MPaa). Le charbon activé a permis 
l'obtention d'un meilleur taux de production, 123 mol acétyle/Lcataiyseur/h, que la silice, 81 mol 
acétyle/LCataiyseur/h [Tustin et al., 1999]. 
2.2.3. Problématique potentielle - Matériel du système 
Plusieurs procédés de carbonylation utilisent de l'iodure comme promoteur. L'iodure est un 
excellent promoteur, mais il s'agit d'un composé corrosif causant certains problèmes au 
niveau industriel. Le choix du matériel pour la réalisation du montage est ainsi très important 
pour des applications industrielles. 
La cinétique de formation des iodures métalliques a été étudiée par Nishio et ses 
collaborateurs (1974). Ils ont trouvé que cette formation pouvait être séparée en trois étapes : 
déposition de l'iodure sur l'acier inoxydable, formation d'iodure métallique à la surface du 
métal et sublimation des iodures de l'acier inoxydable. Ils ont déterminé que la déposition de 
l'iodure sur la surface d'acier inoxydable devait principalement être sous la forme de Crl2. 
Cette conclusion a été réalisée en observant que la composition de ce composé dans la phase 
gazeuse est très basse comparativement aux autres iodures métalliques comme le Feh et Nifc. 
La présence de monoxyde de carbone et d'hydrogène peut aussi favoriser la formation de 
carbonyles de fer (Fe(CO)s) et de nickel (Ni(CO)4) (Brynestad,1976; Air Products and 
Chemicals, Inc. et Eastman Chemical Company, 1998). Les carbonyles, qui peuvent 
empoissonner le catalyseur lorsqu'ils se déposent à la surface, sont formés lorsque que le 
monoxyde de carbone réagit avec le fer et le nickel présents à la surface du métal. Cette 
réaction se produit généralement à haute température et haute pression partielle de CO. La 
limite de formation des carbonyles avec l'acier inoxydable est fonction de la concentration en 
chrome. L'oxyde de chrome (Cr2Oj) à la surface du métal permet la formation d'une couche 
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de protection contre les réactions secondaires. Une concentration minimale de chrome est 
toutefois nécessaire pour permettre d'avoir un film passif continu protégeant la surface. Air 
Product a donc décidé, pour la formation du méthanol, de passiver les tuyaux d'acier 
inoxydable afin de minimiser les risques de corrosion. Le procédé vise à éliminer la présence 
de nickel et de fer pouvant causer la formation de carbonyles secondaires dans la réaction. 
Pour la production d'acide acétique, des matériaux nobles, comme le zirconium (Zr), le titane 
(Ti), ou des alliages hautement résistants en molybdène-nickel (hastelloy) peuvent être utilisés 
pour la fabrication des pièces du procédé [Weissemel et Arpe, 2000; Métivier, 2001]. Il peut 
être intéressant d'utiliser un composé plus résistant pour le réacteur, comme du Zirconium, et 
un composé moins dispendieux, soit Phastelioy ou le titane, pour le reste du procédé, 
permettant de minimiser les coûts d'investissements [Hosono et Tasaki, 2005]. 
En plus d'utiliser le zirconium, Sunley et Watson [2000] ont choisi de filtrer le monoxyde de 
carbone à travers un filtre de carbone pour minimiser l'entrée de fer dans le réacteur. Une 
colonne échangeuse d'ion pour enlever le métal corrodé, provenant du liquide recyclé du 
réservoir flash, a été utilisée. Ainsi, la concentration de métal corrodé est de moins de lOOppm 
dans le liquide de réaction. 
Il est très important pour un procédé industriel de bien contrôler l'interaction des réactifs avec 
le matériel. Dans le domaine de la recherche, les coûts supplémentaires qu'engendre 
l'utilisation de ces matériels peuvent être un aspect limitant. 
2.2.4. Alternatives à l'iodure de méthyle 
D'autres travaux de recherche sont en cours dans le but de trouver des alternatives à 
l'utilisation d'iodure de méthyle dans le procédé de carbonylation, car ce dernier, tel que 
mentionné à la section 2.2.3, peut engendrer des coûts supplémentaires. Il serait donc fort 
avantageux au niveau industriel de ne pas utiliser ce réactif. 
Une série de catalyseurs métalliques chlorés supportés sur du charbon activé ont été testés. 
Les chercheurs ont démontré que le NiCh/C permet une grande conversion du méthanol et 
que le CuCk / C a une grande sélectivité à l'acétate de méthyle pour la carbonylation du 
méthanol en phase gazeuse, et ce, sans l'addition de promoteur dans l'alimentation. Les 
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résultats ont aussi prouvé que NiClr-CuCVC a une plus grande activité et une sélectivité pour 
la carbonylation du méthanol que NiCh/C avec un rendement d'acétate de méthyle augmenté 
de 25 %. La composition du catalyseur est de 5 % NiCl2 et 15 % CuCl2. Les conditions 
d'opération sont une température de 300 °C (573 K), une concentration de méthanol de 14,5 % 
molaire, une vitesse spatiale de monoxyde de carbone de 3000 L/kgcataiyseur/h à pression 
atmosphérique. La conversion de méthanol est alors de 34,5 % et la sélectivité pour l'acétate 
de méthyle de 94,7 % molaire [Peng et Xiao-Bao, 2004]. Peng a aussi testé des catalyseurs de 
molybdène sulfuré déposé sur un support de charbon activé, Y-AI2O3 et de Si02. L'utilisation 
du charbon activé permet une conversion de méthanol de 50 % et une sélectivité de 80 % 
molaire d'acétate de méthyle. Les conditions d'opération sont une température de 300 °C 
(573 K), un ratio MeOH/CO de 1/9, une vitesse spatiale de monoxyde de carbone de 
3300 L/kgcataiyseur/h à pression atmosphérique [Peng, 2003]. 
Un brevet sur l'utilisation d'un catalyseur comprenant un métal du groupe V et VI du tableau 
périodique (principalement de l'iridium, rhodium, du fer ou du thorium) a été déposé. Le 
support utilisé est généralement de la silice. Les réactifs les plus intéressants utilisés sont du 
méthanol et du diméthyléther permettant la production de l'acétate de méthyle et de l'acide 
acétique. La sélectivité de l'acétate de méthyle peut atteindre 95 % à 225 °C (498 K) et 1 atm 
(0,1 MPa) avec le catalyseur de rhodium. La vitesse spatiale des gaz est de 900 h'1 et celle des 
liquides de 0,15 h"'[Wegman 1994]. 
Un autre brevet concerne un procédé de carbonylation avec un catalyseur ayant un métal du 
groupe VIII (Co, Rh, Ir, Ni, Pd), préférablement d'iridium ou de rhodium, et un sel d'onium, 
préférablement un halogénure d'ammonium quaternaire ou un halogénure de phosphonium 
quaternaire. Les conditions impliquent une température entre 150-250 °C et une pression entre 
5 et 100 bar (0,5-10 MPa) [Zoeller, 2007]. 
2.2.5. Choix effectués pour la carbonylation 
Le procédé de carbonylation utilisé dans le cadre de ce projet de maîtrise est grandement 
inspiré des procédés existants. Ce projet, étant réalisé en collaboration avec une entreprise, 
devait mener à un procédé permettant des applications industrielles, mais n'étant pas couvert 
par des propriétés intellectuelles. 
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Le catalyseur choisi est donc un catalyseur de rhodium sur un support de carbone. Ce 
catalyseur a été sélectionné pour ses caractéristiques reconnues. De plus, ce type de catalyseur 
ne fait plus l'objet de propriétés intellectuelles étant donné l'expiration des brevets. Le 
procédé est en phase gazeuses en raison de son potentiel au niveau industriel. Le promoteur 
choisi est l'iodure de méthyle malgré les risques reliés à l'utilisation de ce promoteur. Étant 
donné le coût et la disponibilité des alliages, le montage est fait en acier inoxydable. L'objectif 
principal du projet étant de vérifier si le catalyseur sélectionné est réactif en phase gazeuse. 
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3 PROJET DE RECHERCHE 
3.1. Méthodologie 
3.1.1. Montages 
Les montages utilisés ont été installés au pilote d'Enerkem situé au 375 rue de Courcelette, 
Suite 900 à Sherbrooke. La base de conception des deux montages est relativement la même 
, (voir schéma à l'Annexe A). Il s'agit d'un réacteur isotherme à lit fixe opéré avec un flux 
gazeux/vapeur en continu. Le catalyseur, ayant un volume de poudre de 30 mL, est dilué avec 
60 mL (ou 90 mL pour la carbonylation) de carbure de silice. Ce diluant, inerte vis-à-vis la 
réaction, permet de limiter les effets thermiques dus à l'exothermicité. La granulométrie et la 
densité des catalyseurs et du carbure de silice sont présentées dans le Tableau 3.1. 
Tableau 3.1 : Granulométrie et densité des catalyseurs et du carbure de silice 
* Granulométrie Densité 
(mm) (g/cm3) 
Catalyseur Hydrogénolyse Cu/Cr 0,84-1,41 1,5 
Catalyseur Hydrogénolyse CuO/ZnO 1 
00 o" 
1,28-1,52 
Catalyseur Carbonylation 0,3-0,6 
Carbure de silice (Carborundum) 0,525 3,20 
Les débits d'hydrogène, d'azote et de monoxyde de carbone sont contrôlés avec des 
débitmètres massiques Oméga Série FMA-767-A et FMA-768-A. Une pompe d'injection 
Cole-Parmer (Série RK-74930) est utilisée pour l'introduction du liquide. La pression de 
travail est maintenue constante à l'intérieur du montage à l'aide d'un régulateur de pression 
(BPR). Les réactifs liquides (l'acétate pour l'hydrogénolyse et le mélange méthanol/iodure de 
méthyle pour la carbonylation) sont préchauffés à environ 150 °C dans un mélangeur, chauffé 
à l'aide d'une bande chauffante, avant d'atteindre le lit catalytique. La bande chauffante est 
isolée avec de la laine de verre (Thermal Ceramic CeraBlanket). Un thermocouple, se trouvant 
au milieu du mélangeur, est relié à un contrôleur E5CK de Omron. Le mélangeur contient une 
laine d'acier inoxydable dans le montage d'hydrogénolyse et du carbure de silice de 2.5mm 
dans le montage de carbonylation. 
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Le suivi de la température lors de la réaction est effectué grâce à un thermocouple, se trouvant 
au milieu du lit catalytique, relié à un contrôleur E5CK de Omron. Le contrôle de la 
température se fait à l'aide d'un four pour l'hydrogénolyse et d'une unité thermique pour la 
carbonylation. Les réacteurs ont un diamètre externe d'un pouce et une hauteur de 30 pouces. 
Une bande chauffante est utilisée, à la sortie du réacteur, pour garder les produits à l'état 
vapeur jusqu'au condenseur. La bande chauffante est isolée avec de la laine de verre (Thermal 
Ceramic CeraBlanket). Le système de condensation est constitué d'un serpentin en acier 
inoxydable pour l'hydrogénolyse et d'un système en verre pour la carbonylation. Les gaz sont 
refroidis avec un circuit de réfrigération, soit un bain refroidissant RM20 de Brinkmann, 
permettant la circulation d'éthylène glycol [prestone]. Le contrôle de température est ajusté à -
15°C (258 K) pour l'hydrogénolyse et 1 °C (274 K) pour la carbonylation. Les produits 
condensables sont récupérés dans le ballon à la sortie du condenseur. 
Le suivie de la phase gazeuse s'effectue à partir d'un compteur à gaz à diaphragme de marque 
Excel (TY-LNM-1.6 Type Diaphragm Gas Meter). Lors des tests d'hydrogénolyse, la 
vérification de la composition de ce gaz est effectuée en analysant les échantillons gazeux par 
chromatographie en phase gazeuse (GC avec détecteur TCD, voir le protocole présenté à la 
section 3.1.5). La colonne n'étant pas adéquate pour les vapeurs d'iodure, aucun suivi des gaz 
n'a été effectué pour les tests de carbonylation. L'analyse des échantillons liquides s'effectue 
par chromatographie gazeuse couplée à un spectromètre de masse (GCMS, voir le protocole 
présenté à la section 3.1.6 ). Les réactifs utilisés lors des tests sont résumés dans le Tableau 
3.2. 
Tableau 3.2 : Réactifs utilisés pour les tests 
Hydrogénolyse Carbonylation Grade/Pureté Fournisseur 
co X X Industriel Gr2,5 BOC 
h2 X X Industriel Un 1049 BOC 
n2 X X Industriel BOC 
AM X Grade réactif 99 % Anachemia 
AE X Grade réactif199,5 % Anachemia 
AB X Grade réactif/ 99,5 % Sigma Aldrich 
Mel X Grade réactif/ 99,5 % Sigma Aldrich 
MeOH X Grade réactif/ 99,8 % Anachemia 
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3.1.2. Procédure de préparation du catalyseur 
Les catalyseurs utilisés pour l'hydrogénolyse étaient sous la forme de granules. Les premiers 
essais réalisés ont nécessité une étape de préparation du catalyseur, un autre essai a été réalisé 
sans broyer le catalyseur. Une technique de broyage manuelle a été réalisée. 
1. Nettoyer le pilon et le mortier avec du savon et bien rincer à l'eau distillée. S'il semble 
rester des résidus, ajouter de l'acide chlorhydrique 10 % et rincer à nouveau. 
2. Superposer le tamis 14 mesh (ASTM no 16 de 1,18 nm) sur celui 20 mesh (ASTM no 20 
de 850 |j.m). 
3. Broyer doucement le catalyseur avec le pilon dans le mortier. 
4. Tamiser régulièrement le catalyseur afin de séparer les particules plus fines de celles 
plus grosses. 
Il faut faire attention pour ne pas trop broyer le catalyseur. 
3.1.3. Procédure pour nettoyer le carborundum 
Le carborundum a été utilisé afin de dissiper la chaleur de la réaction. Le carbure de silice 
présente des impuretés à sa surface, ainsi un nettoyage à l'acide est nécessaire. 
1. Préparer une solution d'acide chlorhydrique 10 % volumique avec de l'eau distillée. 
2. Mélanger du carborundum avec la solution d'acide chlorhydrique. La coloration de la 
solution devrait changer (devenir plus vert-gris). 
3. Agiter fréquemment pendant 30 minutes. 
4. Rincer avec de l'eau au moins 3 fois. L'eau ne devient jamais totalement claire. 
5. Répéter les étapes 2 à 4, au moins 3 fois. Le but de ses répétitions est de s'assurer que 
toute la surface du carborundum est exempte de dépôts de métaux. 
6. Lors du dernier rinçage, s'assurer que le pH de l'eau est près de la neutralité. 
7. Mettre le carborundum au four à 105 °C toute la nuit. 
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3.1.4. Procédure Chargement du réacteur 
Tel que mentionné à la section 3.1.1, la réaction se fait dans un réacteur à lit fixe. Il est donc 
important de bien charger le réacteur pour s'assurer la stabilité des composantes dans ce 
dernier. Le protocole utilisé pour l'hydrogénolyse est le suivant : 
1. Introduire dans le réacteur une couche de laine de verre. 
2. Ajouter 50 mL de carborundum (taille 2,5 mm). 
3. Introduire une couche de laine de verre. 
4. Mesurer 30 mL de catalyseur (noter la masse du catalyseur). Mélanger à du 
carborundum (taille 0,5 mm) jusqu'à l'obtention d'un volume de 90 mL. 
5. Introduire le mélange dans le réacteur. 
6. Ajouter une couche de laine de verre. 
7. Ajouter du carborundum (taille 2,5 mm) afin de remplir le réacteur. 
8. Compléter le remplissage avec une couche de laine de verre. 
Pour les tests de carbonylation, comme la réaction montrait une exothermicité plus importante 
que pour l'hydrogénolyse, quelques modifications ont été faites à la technique de remplissage 
du réacteur. Ainsi, aucune laine de verre n'était ajoutée de chaque côté du catalyseur, le 
i 
protocole modifié est le suivant : 
1. Introduire dans le réacteur une couche de laine de verre. 
2. Ajouter 50 mL de carborundum (taille 2,5 mm). 
3. Ajouter 30 mL de carborundum (taille 0,5 mm). 
4. Mesurer 30 mL de catalyseur (noter la masse du catalyseur). Mélanger à du 
carborundum (taille 0.5 mm) jusqu'à l'obtention d'un volume de 120 mL. 
5. Introduire le mélange dans le réacteur. 
6. Ajouter 30 mL de carborundum (taille 0,5 mm). 
7. Ajouter du carborundum (taille 2,5 mm) afin de remplir le réacteur. 
8. Compléter le remplissage avec une couche de laine de verre. 
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3.1.5. Protocole d'analyse des gaz par Chromatographie Gazeuse 
L'analyse des gaz a été effectuée pour certains tests d'hydrogénolyse, le chromatographe 
( 
utilisé est un HP-5890 avec un détecteur TCD. Deux colonnes (Tableau 3.3) sont installées 
dans le chromatographe pour permettre une bonne séparation des gaz. 
Tableau 33 : Colonnes utilisés avec le chromatographe gazeux 
Colonne Longueur 
Porapak Q (80-100 Mesh) 8 pieds x 1/8 pouce 
Molecular Sieve 13X (80-100 Mesh) 12 pieds x 1/8 pouce 
La programmation utilisée (Tableau 3.4) permet d'améliorer la séparation des gaz. 
Tableau 3.4 : Programmation du GC 
Température initiale 60 °C 
Temps initial 10 min 
Taux de chauffe 20 °C/min 
Température finale 160 °C 
Débit du gaz porteur 
(hélium) 
34 mL/min 
Débit de la référence 45 mL/min 
Temps d'équilibration 4-11 min 
Un mélange standard permet de vérifier la calibration du GC, la composition de ce mélange 
est présentée dans le Tableau 3.5 (voir exemple spectre à l'Annexe B). 
Tableau 3.5 : Composition du mélange standard 
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3.1.6. Analyse des échantillons au GCMS 
Les analyses des liquides se font par chromatographie gazeuse couplée à un spectromètre de 
masse. L'échantillon est mélangé avec un standard interne (Toluène) dans un solvant 
(m-Xylène). L'utilisation de ce standard interne permet d'éviter de faire une courbe de 
calibration lors de chacune des analyses. Le standard de toluène est mélangé avec les 
échantillons. Ce constituant n'est pas présent dans les produits de la carbonylation ou de 
('hydrogénolyse. Cette méthode repose sur l'utilisation du coefficient de réponse relatif de chaque 
composé à quantifier vis-à-vis le toluène, introduit pour servir de référence. Les aires des pics des 
produits à quantifier sont donc comparées avec celle du composé de référence, appelé étalon 
interne, introduit à une concentration connue dans l'échantillon à analyser. 
Les échantillons et le contrôle sont préparés suivant des proportions massiques à partir d'une 
balance analytique dont la précision atteint le dix millième de gramme (0,0001 g). Un contrôle 
(Tableau 3.6) est réalisé en mélangeant environ 0,05 g de toluène et de chacun des standards, 
puis en ajoutant du M-xylène pour atteindre environ 5 g. Les échantillons sont préparés de la 
même manière en mélangeant 0,05 g d'échantillon et de toluène, et la différence de m-xylène 
pour un total d'environ 5 g. Les composés standards ont d'abord été analysés individuellement 
une fois pour vérifier leur temps de rétention et leur pureté. 
Tableau 3.6 : Standards pour le GCMS 
Standard Hydrogénolyse Carbonylation Pureté Fournisseur 
M-Xylène X x 99% Fluka 
Toluène X x 99,5 % Sigma Aldrich 
MeOH X x 99,5 % Sigma Aldrich 
EtOH X 99,8 % Anachemia 
ButOH X 99,5 % Anachemia 
1-propanol X 99,5 % Sigma Aldrich 
2-propanol X 99,5 % Sigma Aldrich 
1-butanol X 99,5 % Anachemia 
AM X x 99% Anachemia 
AE X 99,5 % Anachemia 
AB X 99,5 % Sigma Aldrich 
Mel x 99,5 % Sigma Aldrich 
AA x 95% Sigma Aldrich 
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La colonne utilisée a été sélectionnée puisqu'elle est recommandée pour l'utilisation des 
composés volatiles et est compatible avec les composés halogénés. Ses caractéristiques sont 
présentées dans le Tableau 3.7. 
Tableau 3.7 : Description de la colonne de GCMS 
Colonne DB-624 
Longueur 30 m 
Diamètre interne 0,250 mm 
Épaisseur du film 1,40 fxm 
La programmation trouvée, permettant de bien séparer tous les constituants, est présentée dans 
le Tableau 3.8. 
Tableau 3.8 : Programmation du GCMS 
Paramètres Valeur Unités 
Température initiale 50 °C 
Temps initial 5 min 
Gradient 12 °C /min 
Température finale 200 °C 
Temps final: 0 min 
Durée analyse 17,50 min 
Fermeture détecteur après 10 min 
Débit référence 45 mL/min 
Puisque les échantillons sont analysés en mode automatique, la séquence de rinçage de la 
seringue a donc été utilisée. Les séquences d'analyse, sont réalisées de façon à injecter 3 fois la 
solution de contrôle et 2 fois les échantillons. 
Un exemple des résultats obtenus et de la feuille de calculs utilisée pour les analyses au 
GCMS est présenté dans l'Annexe C. 
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3.1.7. Analyse de Peau Titrage Volumétrique Karl Fischer 
La détermination de faible quantité d'eau dans des solvants ou des échantillons par la méthode 
de Karl Fisher s'appuie sur le fait qu'une solution de pyridine, d'iode et de dioxyde de soufre 
dans le méthanol réagissent stœchiométriquement (équation 3.1 et 3.2) avec l'eau 
H20+I2 + SQ +3C6HsN-^2C6H5N-H-I+C6H5SO} (3.1) 
C6H5SO} + CH}OH -» C6H5H - CH^SO, (3.2) 
La méthode détecte l'eau à des concentrations supérieures à 0,05 % (m/m). Le point final 
(excès h) est déterminé en contrôlant le changement du courant entre deux microélectrodes de 
platine polarisées. Le titrage KF typique est totalement automatisé et produit directement les 
niveaux d'eau calculés. 
Les réactifs nécessaires pour faire la titration KF sont présentés dans le Tableau 3.9. 
Tableau 3.9 : Réactifs nécessaires pour le titrage KF 
Réactif Description 
Réactif Karl Fischer Fluka Hydranal-Composite 2 
Méthanol 99,5% de Sigma-Aldrich 
Drierite pour la dessiccation du tube dans la cellule. 
L'appareil utilisé est un titrateur Karl Fischer Mettler Toledo DL31 tel que présenté à la 
Figure 3.1. 
Figure 3.1 : Titrateur Karl Fisher Mettler Toledo DL31 
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Le protocole utilisé est le suivant : 
1. Vérifier si les tubes de dessiccation au-dessus de la cellule contiennent du dessicant. 
2. Mettre l'appareil en marche en appuyant sur le bouton POWER (en arrière). 
3. S'assurer que le barreau magnétique tourne librement dans le bocal et ne touche pas 
l'électrode de platine. Appuyer sur le bouton "stirrer", ensuite F3. Ajuster le contenant 
de façon à ce que le barreau tourne librement puis appuyer à nouveau sur F3. 
4. Vidanger le réservoir de l'appareil en appuyant sur le bouton "Pump", puis F3, jusqu'à 
ce que le bocal soit vide de solvant. 
5. Ajouter du solvant frais : Remplir 40 ml ou une quantité suffisante du solvant frais 
(méthanol anhydre ou éthanol anhydre) pour couvrir l'électrode de platine. Lorsque la 
pompe est en fonction (voir point 4) appuyer sur le bouton bleu au dessus (avec icône de 
la pompe. 
6. Appuyer sur "method", "run" puis "OK" pour effectuer la prétitration du solvant 
7. Ajouter environ 10 ul (0,01 mg) d'eau distillée à l'aide d'une seringue. Noter le poids 
(ou volume). 
Cette étape permet de connaître la force du réactif, la quantité de mg d'eau que peut titrer 
lml de réactif (titrant). 
8. Dans méthode, inscrire la masse, appuyer sur OK, injecter l'eau et attendre la fin de la 
titration. 
9. Répéter les mêmes manipulations jusqu'à une précision de ± 0.1 mg entre la moyenne 
des lectures obtenues (trois déterminations). 
La valeur de la force se situe toujours entre 5 et 6.5 mg eau/ml pour le réactif Composite 5 et 
entre 1,9 et 2,1 mg eau/mL pour le réactif Composite 2. La force K-F se calcule selon 
l'équation 3.3. 
Force= m8ËAU'itrt (3.3) 
ni 1 de K - F requis 
10. Ajouter environ 10 ul (0,01 mg) d'échantillon à l'aide d'une seringue. Noter le poids (ou 
volume). 
11. Dans méthode, inscrire la masse, appuyer sur OK, injecter l'échantillon et attendre la fin 
de la titration. 
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Pour les échantillons contenant beaucoup d'eau, utiliser peu d'échantillon (< lOOmg). Pour 
les échantillons contenant des traces d'eau (solvants organiques par exemple), des quantités 
plus grandes sont recommandées. Des tests s'imposent au préalable. 
12. Le pourcentage d'eau contenu dans l'échantillon sera calculé et affiché à l'écran. Le 
calcul s'effectue comme suivant l'équation 3.4 
ForceKB(mgeau)x VolumeKF(mL)xlOO 
y0 = (3.4) 
(mgKF)échantillai (mg) 
3.2. Simulation Hysys 
Avant d'entreprendre les expérimentations, des simulations à l'aide du logiciel Hysys ont été 
réalisées. Ces simulations avaient comme objectif d'identifier la conversion pouvant être 
obtenue à l'équilibre. La cinétique du catalyseur n'a donc pas été considérée. Un réacteur 
Gibbs a été utilisé pour effectuer les simulations. Le modèle thermodynamique utilisé, pour 
calculer les propriétés de mélange (masse volumique, enthalpie, etc.) ainsi que pour calculer 
l'équilibre de phases dans les courants et dans les unités de séparation, est celui Antoine. Il 
s'agit d'un modèle qui suppose un comportement de gaz idéal pour la phase gaz et un 
comportement de solution idéal pour la phase liquide. L'équation d'Antoine sert pour le calcul 
des pressions de vapeur. Les propriétés de mélange pour le liquide sont calculées à partir des 
moyennes des propriétés individuelles. 
Les réactions utilisées pour l'hydrogénolyse correspondent à la relation 2.2 pour la simulation 
avec l'acétate d'éthyle, aux 2.3 et 2.4 pour celle avec l'acétate de méthyle, et aux relations 2.5 
à 2.7 pour l'acétate de butyle. 
La Figure 3.2 montre la relation de la conversion de l'ÀE obtenue à une température de 
220 °C avec différents ratio molaire Hydrogène : AE et ce pour différentes pressions. Les 
résultats obtenus sur ce graphique montrent que la conversion augmente avec le ratio 
d'Hydrogène : Acétate. De plus, il y a une légère augmentation de la conversion avec 
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Figure 3.2 : Relation de la conversion AE et du ratio molaire (P variable, T=220°C) 
La Figure 3.3 montre la relation de la conversion de l'AE obtenue à une pression de 35 atm 
pour différents ratio molaire Hydrogène : AE et différentes températures. Les données 
présentées dans ce graphique présentent une diminution de la conversion avec l'augmentation 
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Figure 3.3 : Relation de la conversion AE et du ratio molaire (T variable, P=35 atm) 
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La Figure 3.4 et Figure 3.5 sont les relations de conversion de l'AB obtenues respectivement à 
une pression de 35 atm et une température de 220 °C avec différents ratio molaire Hydrogène : 
AB. Tout comme pour l'acétate d'éthyle, la conversion augmente avec l'augmentation du 
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Figure 3.5 : Relation de la conversion AB et du ratio molaire (T variable, P-35 atm) 
La Figure 3.6 présente la conversion obtenue avec l'acétate de méthyle. Les conversions 
observées sont moins grande qu'avec l'acétate d'éthyle et de butyle, mais les mêmes 
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Figure 3.6 : Relation de la conversion AM et du ratio molaire 
Les réactions utilisées pour la carbonylation du méthanol sont la réaction du méthanol avec le 
CO selon un ratio molaire MeOH :CO de 1 (relation 3.5) et selon un ratio molaire de 2 
(relation 3.6) afin de produire, respectivement, de l'acide acétique et de l'acétate de méthyle. 
CO + CH.OH CH}COOH 
CO+2CH3OH - CH.COOCH, +H20 
(3.5) 
(3.6) 
Le Tableau 3.10 est un résumé des observations obtenues dans HYSYS pour la carbonylation 
du méthanol. Les résultats montrent qu'aucune conversion n'est obtenue à basse température. 
La pression n'a pas d'influence sur la conversion et une conversion complète du méthanol est 
obtenue avec un ratio méthanol : CO de 1. 
Tableau 3.10 : Résultats < 
Température (°C) 180 180 200 200 200 200 220 220 
Pression (atm) 25 25 1 1 25 25 25 25 
Ratio MeOH:CO 1 3 1 3 1 3 1 3 
%Conversion MeOH 0% 0% 100% 67% 100% 67% 100% 67% 
%Sélectivité AM 0% 0% 17% 50% 1% 47% 2% 50% 
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3.3. Paramètres considérés 
3.3.1. Cinétiques théoriques 
Tel que mentionné à la section 1.3, l'objectif de ce projet de maîtrise est de tester des 
catalyseurs commerciaux et tenter d'optimiser le rendement et la sélectivité des réactions. 
Pour ce faire, il est intéressant de comprendre ce qui se passe à la surface du catalyseur. 
L'objectif n'est pas d'effectuer l'étude cinétique, mais d'avoir une idée de l'impact que peut 
avoir chacun des paramètres. 
En catalyse hétérogène, l'interface gaz-solide revêt une importance particulière. La réaction se 
déroule entre les réactifs adsorbés à la surface du catalyseur. Ainsi, plusieurs étapes viennent 
influencer la vitesse de réaction : 
1. Diffusion des réactifs sur le catalyseur 
2. Adsorption des réactifs sur le catalyseur 
3. Interaction à la surface des réactifs adsorbés 
4. Désorption des produits de la surface du catalyseur 
5. Diffusion des produits de la surface vers le milieu 
Certaines de ces étapes correspondent à des processus physiques (étape 1 et 5), qui 
s'expriment par le transfert du gaz sur le grain (les pores) du catalyseur [Kolasinski, 2008]. 
Puisque c'est la surface qui est impliquée, il faut tenter de maximiser l'aire de surface du 
catalyseur (la surface active du catalyseur). L'aire de la surface du catalyseur peut être 
modifiée lors du procédé de fabrication et selon le choix du support du catalyseur. 
L'étape 2, peut être séparée en deux sous étapes, dans un premier temps il y a une adsorption 
physique (physisorption). La fixation provient de l'établissement, entre le solide et les 
molécules, de liaisons de Van Der Waals (liaisons de faible intensité). La chaleur d'adsorption 
très faible cause une réversibilité parfaite, un simple chauffage ou une baisse de pression et les 
molécules adsorbées sont libérées. La présence d'adsorption physique permet à la molécule de 
s'approcher de la surface presque sans exigence énergétique. Ensuite, la molécule se trouve 
dans un état de transition entre l'état d'adsorption physique et celui chimique. L'adsorption 
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chimique (chimisorption) conduit à la formation, entre la surface du solide et la molécule 
adsorbée, de liaisons covalentes ou électrovalentes similaires à celles qui se retrouvent dans 
les réactions chimiques. La Figure 3.7 [Kolasinski, 2008] représente l'énergie d'adsorption 
(Eads) nécessaire pour permettre l'activation de l'adsorption dissociative. La courbe de A+M 
représente la courbe de la chimisorption et celle de Vi A2+M celle de physisorption. Sans 
l'adsorption physique, il faut fournir une énergie beaucoup plus grande (1/2 e(A-A)) pour 
permettre l'adsorption. 
A + M 
Distant* abov* turfaoe. z 
Figure 3.7 : Adsorption dissociative activée 
La désorption des produits est le processus inverse de l'adsorption, il répond donc aux mêmes 
lois. Il est important que les produits de réactions ne soient pas trop fortement adsorbés à la 
surface car l'adsorption devient alors irréversible causant un empoisonnement du catalyseur. Il 
faut aussi que le produit recherché puisse se résorber rapidement pour minimiser les 
dégradations ultérieures. 
Ainsi, le point de départ pour l'étude cinétique est la détermination des concentrations des 
réactifs sur la phase adsorbée à la surface du catalyseur. Plusieurs facteurs peuvent modifier 
cette adsorption. Par exemple, afin d'avoir un hydrogène actif lors de Ihydrogénation, il faut 
une chimisorption dissociative de l'hydrogène à la surface du catalyseur (3.7) [Rase, 2000]. 
H2 +2*<->2H* (3.7) 
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La réaction de ces molécules d'hydrogène avec les autres réactifs (comme l'acétate) dépend 
de la concentration d'hydrogène adsorbée. Plusieurs facteurs influencent la disponibilité de 
l'hydrogène à la surface du catalyseur. Certains facteurs sont contrôlés lors de la fabrication 
du catalyseur (la structure du métal, la déposition du métal), ils n'ont donc pas été analysés 
dans un cadre expérimental. D'autres (le type de support, la surface spécifique, les additifs) 
ont toutefois été considérés pour la sélection des catalyseurs. Finalement, des facteurs comme 
la pression partielle d'hydrogène et la température peuvent être modifiés lors des analyses. 
La température a une double influence. En plus d'influencer la concentration des réactifs et 
des produits en phase adsorbée, elle accélère l'adsorption et la désorption suivant l'équation 
d'Arrhenius (équation 3.8). 
k = k0 exp(--^7) (3.8) 
Sachant que l'enthalpie de chimisorption de l'hydrogène sur le cuivre est de 90 kJ/mol, une 
température entre 160-300 °C (433-573 K) est nécessaire. [Collin, 2008] 
Selon la loi de Dalton (équation 3.9), la pression totale exercée par un mélange est égale à la 
somme des pressions partielles des constituants. 
<3-9) 
I 
La pression partielle du gaz est donc fonction de la pression du système et de la concentration 
des composés, car la pression partielle d'un composé est égale au produit de sa fraction 
molaire par la pression totale (équation 3.10) 
P i = X i P  =  ^ P  (3.10) 
L'étude de l'hydrogénolyse de l'acétate d'éthyle en éthanol a montré que la cinétique, sur un 
catalyseur cuivre/oxyde de manganèse, peut s'écrire en utilisant la relation 3.11 [Turek et al., 
1994; Claus et al., 1991], 
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£ 
r = k0i exP(--^)^,<*A (3.11) 
Dans cette relation, r est le taux de conversion (mol/h/gcat), k est un facteur préexponentiel 
2 / (mol/h/gCat/MPa ), Ea est l'énergie d'activation (kJ/mol), R est la constante des gaz parfait 
(8,314xl0'3 kJ/mol/K), PaCétate et Ph2 représente respectivement la pression partielle d'acétate et 
d'hydrogène (MPa). 
La Tableau 3.11 [Turek et al, 1994] résume les constantes vitesses, ki (10"3 mol/h/gcat/MPa2), 
calculées à différentes températures. Le facteur préexponentiel, k0i, et l'énergie d'activation, 
Ea, pour la réaction d'hydrogénolyse de l'acétate de méthyle, de l'acétate d'éthyle et pour 
Pestérification sont aussi présentés. Ces trois réactions peuvent se produire lors de 
l'hydrogénolyse de l'acétate de méthyle. Le ratio kéthyic/kméthyie est le quotient des constantes 
de vitesse de l'hydrogénolyse de l'acétate d'éthyle sur l'acétate de méthyle. Ce ratio indique 
que l'hydrogénolyse de l'acétate d'éthyle s'effectue plus rapidement que l'hydrogénolyse de 
l'acétate de méthyle [Claus et al., 1991]. 
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La Figure 3.8 [Claus et al. ,1991] montre la relation entre la conversion et le ratio de la masse 
de catalyseur sur le débit molaire d'acétate de méthyle (W/F°AM), paramètre exprimé en 
gca,h/mol. Les symboles sur le graphique représentent les valeurs expérimentales et les traits 
les valeurs déterminées par la relation cinétique. Les conditions d'opération sont une pression 
de 4MPa et un ratio molaire Hydrogène : AM de 10. 
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Figure 3.8 : Graphique de la conversion fonction du ratio W/Fo 
Pour la carbonylation du méthanol en acide acétique avec un catalyseur de rhodium sur des 
billes de carbone poreux (Ys) [Liu et al., 1997] et pour un catalyseur Sn-Ni/C [Liu et Chiu, 
1994], la relation cinétique empirique de puissance peut s'exprimer par l'équation 3.12. 
Dans cette relation, rA (mol/h/gcat) est le taux de conversion du méthanol, k (mol/h/gcat/kPar+s+t) 
est la constante de réaction et Pmcoh, PMei et Pco sont respectivement les pressions partielles de 
méthanol, d'iodure de méthyle et de monoxyde de carbone en kPa. Les exposants r, s et t 
représentent les ordres de réaction. En remplaçant la valeur de k de la relation 3.12 par la 
valeur de k de l'équation d'Arrhenius (relation 3.6), la relation 3.13 est obtenue. 
En transformant l'équation 3.13, il est possible d'avoir la relation 3.14 et ainsi obtenir les 
paramètres ko, E, r, s, t par régression linéaire. 
r =kPr Ps P* 
' A MeOH r Met J CO' (3.12) 
MeOH Met1 CO' (3.13) 
lnta] = to|Aj—| j + r]+5ln[pw]+1ln[pco,] (3.14) 
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3.3.2. Paramètres expérimentaux 
En tenant compte des relations présentés à la section précédente, différents paramètres ont été 
considérés pour les expérimentations réalisées sur le montage d'hydrogénolyse (Tableau 3.12) 
et de carbonylation (Tableau 3.13) 
Tableau 3.12 : Paramètres considérés pour les tests d'hydrogénolyse 
Paramètres Unité Valeur 
Température °C 200 à 240 
Pression psig 250 à 600 
GHSV h"1 H2 STP 1500 à 3200 
Ratio H2/ Acétate 3 à 15 
Composition Gaz % molaire CO/H2 0/100; 86/14; 75/25; 70/30; 63/37 
Type acétate Méthyle; Éthyle; Butyle 
Catalyseur Cu/Cr et CuO/ZnO 
Le GHSV pour l'hydrogénolyse a été calculé selon la relation 3.15. 
GHSV(h~lH2 STP)= Débi,H^SLPW x1000»/.x 60min 
Tableau 3.13 : Paramètres considérés pour les tests de carbonylation 
Paramètres Unité Valeur 
Température °C 200 à 250 
Pression psig 350 et 450 
GHSV h"' CO STP 1500 à 3200 
Ratio MeOH/CO 1 à 2.5 
Composition Gaz % molaire CO/H2 90/10; 80/20; 70/30 
Iodure de méthyle % molaire 5 à 10 
Catalyseur 0,6% Rhodium 
Le GHSV pour la carbonylation a été calculé selon la relation 3.16. 
GHSV(h~[CO STP) = DebltCO (SLPM) x l00OnLx60mm 
Volumecatalvseur(mL) IL \h 
En plus de ces paramètres, la répétabilité des résultats et le temps cumulé ont été considérés. 
L'objectif étant de vérifier la viabilité des catalyseurs au niveau industriel. 
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3.4. Résultats et analyse 
Plusieurs résultats ont été obtenus pour les tests d'hydrogénolyse des acétates et pour la 
carbonylation. Afin d'alléger le texte, seulement les données ayant servies à l'analyse sont 
présentées (sous forme de graphiques et de tableaux). De plus, afin de faciliter la lecture du 
document et la compréhension des résultats, l'analyse et l'interprétation sont présentées en 
même temps que les résultats obtenus. L'Annexe D contient tous les résultats expérimentaux. 
À partir des résultats, trois principaux paramètres ont été considérés : le pourcentage de 
conversion (relation 3.17), la sélectivité (relation 3.18) et le rendement (ou la productivité du 
produit désiré, relation 3.19). 
_ . Masse initiale-Masse finale 
Conversion- x 100 
Masse initiale 




^ X ^8 catalyseur 
Le pourcentage de conversion est calculé en fonction de l'acétate pour l'hydrogénolyse et du 
méthanol pour la carbonylation. La sélectivité, exprimée en pourcentage, est déterminée pour 
l'éthanol lors de l'hydrogénolyse et pour l'acétate de méthyle lors des tests de carbonylation. 
Finalement, le rendement (kgA/kgcataiyseu/h) est exprimé en fonction de l'éthanol pour 
l'hydrogénolyse et de l'acétate de méthyle pour la carbonylation. 
Des analyses statistiques ont été réalisées à partir du logiciel StatEase de Design Expert. 
Quatre paramètres et deux conditions pour chacun de ces paramètres ont été évalués pour 
chacun des modèles expérimentaux. L'objectif de ces analyses de variance est de vérifier si 
ces paramètres ont une influence significative sur la réaction. Ainsi, un modèle 24"1 a été 
utilisé comme design expérimental. Les hypothèses posées sont donc que les paramètres 
considérés sont significatifs. Le logiciel effectue le calcul de la probabilité, p-value, du 
modèle et des interactions. Lorsque la valeur de p-value (Prob>F) est inférieure à 0.05 cela 





3.4.1. Hydrogénolyse : Variation du type d'acétate 
Tel que présenté dans le Tableau 3.12, trois types d'acétate ont été testés: l'acétate de 
méthyle, l'acétate d'éthyle et l'acétate de butyle. Le Tableau 3.14 résume les résultats moyens 
obtenus pour une température de 215°C, une pression partielle d'hydrogène de 590 psig, une 
vitesse spatiale d'hydrogène de 1800 h"1 et un ratio molaire d'hydrogène et acétate de 7. 
Tableau 3.14 : Résultats avec les différents types d'acétate 
Composition (%molaire) % 
Conversion 
% 
Sélectivité MeOH EtOH ButOH AM AE AB Impuretés 
AM 66,2 30,8 - 1,3 1,3 - 0,4 96,9 31 
AE - 97,5 - - 2,5 - - 95,5 100 
AB - 48,0 47,3 - 1,7 2,2 0,8 > 95,6 49 
Les résultats du Tableau 3.14 montrent que la composition des produits ne correspond pas aux 
relations stœchiométriques présentées à la section 2.1.1. Ces écarts proviennent en partie des 
réactions secondaires entre les différents produits, causant, tel qu'expliqué dans la littérature, 
une modification de l'équilibre. C'est pourquoi, de l'acétate d'éthyle a été obtenue lors de 
l'hydrogénolyse de l'acétate de méthyle et de butyle. 
Cependant, en plus de ces réactions secondaires, les conversions obtenues ne sont pas les 
mêmes que celles évaluées dans HYSYS (voir section 3.2). Le Tableau 3.15 présente une 
comparaison des conversions obtenues expérimentalement par rapport à celles obtenues dans 
HYSYS pour l'acétate d'éthyle. 








H 2 :  A E  
% Conversion AE 
Expérimental HYSYS 
735 225 1500 3 79 74 
735 225 1500 5 93 89 
735 225 1500 .3 76 71 
735 225 3880 7 95 93 
600 225 1500 5 90 93 
588 225 1800 10 95 96 
Aucune impureté importante n'a été détectée lors des tests d'hydrogénolyse avec l'acétate 
d'éthyle. La différence entre la conversion à l'équilibre déterminé par HYSYS et les valeurs 
52 
expérimentales est reliée au catalyseur. Les calculs de HYSYS ne tiennent pas compte de la 
cinétique du catalyseur. Ce qui explique aussi l'écart entre les valeurs théoriques et 
expérimentales. 
L'utilisation de l'acétate de méthyle, éthyle et butyle sont trois alternatives possibles pour la 
production d'éthanol. Les expérimentations ont toutefois été principalement effectuées avec 
l'acétate de méthyle suite aux discussions réalisées avec les ingénieurs chez Enerkem. 
L'acétate de méthyle permet l'obtention de méthanol, qui peut être recyclé dans le procédé, et 
d'éthanol, le produit recherché. 
3.4.2. Hydrogénolyse : Variation du type de catalyseur 
Tel que présenté dans le Tableau 3.12, deux catalyseurs de deux fournisseurs différents ont été 
testés. La composition de ces catalyseurs est présentée dans le Tableau 3.16. Ces valeurs sont 
celles fournies par les fabricants. 
Tableau 3.16 : Composition des catalyseurs 
Catalyseur %CuO % Cu2Cr205 %ZnO 
BET théorique 
(m2/g) 
CuCr 19 69 - 70 
CuO/ZnO 33 - 66 65 
La Figure 3.9 présente les résultats obtenus avec ces catalyseurs pour une température variant 
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Figure 3.9 : Comparaison de la conversion et du rendement avec l'AM 
Aucun test avec l'acétate de butyle n'a été effectué avec le catalyseur CuO/ZnO. Il n'est donc 
pas possible de comparer l'efficacité des catalyseurs avec l'acétate de butyle. Il y a eu 
quelques tests avec l'acétate d'éthyle avec une vitesse spatiale de 1800 h"1 STP H2. Le 
Tableau 3.17 résume le pourcentage de conversion moyen et le rendement moyen atteints avec 
l'acétate d'éthyle et de méthyle pour les deux catalyseurs. Les conditions d'opération sont une 
température variant entre 215-225 °C, une pression de 590 psig et un ratio molaire d'H2 : 
Acétate de 7. 
Tableau 3.17 : Comparaison des résultats des deux catalyseurs 
Acétate 
Vitesse spatiale 




Kg EtOH/kg Cat/h 
CuCr CuO/ZnO CuCr CuO/ZnO CuCr CuO/ZnO 
AE 1800 90 90 >99% 99% 0,64 0,54 
AM 1800 97 80 31% 44% 0,21 0,25 
AM 3200 94 73 33% ' 38% 0,40 0,36 
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Les résultats présentés dans la Figure 3.9 et le Tableau 3.17 montrent que le catalyseur CuCr 
permet une conversion plus grande de l'acétate de méthyle et de l'acétate d'éthyle qu'avec le 
catalyseur CuO/ZnO. Les rendements (la sélectivité) avec l'acétate de méthyle sont toutefois 
moins élevés avec le catalyseur CuCr qu'avec le catalyseur CuO/ZnO. L'écart est plus 
important à une vitesse spatiale de 1800 h"1 H2 STP. 
Le catalyseur CuO/ZnO est plus sélectif pour l'éthanol avec l'acétate de méthyle que le 
catalyseur CuCr. Cependant, une optimisation de la réaction a été effectuée avec catalyseur 
CuCr, puisque sa plus grande conversion rend ce catalyseur plus intéressant au niveau 
industriel. En effet, comme le méthanol peut être recyclé dans le procédé développé par 
Enerkem, la présence de méthanol n'est pas problématique. Le catalyseur CuO/ZnO reste 
cependant une alternative intéressante au catalyseur CuCr. Ainsi, en cas de problème avec le 
fournisseur du catalyseur CuCr, le fournisseur du catalyseur CuO/ZnO pourrait être contacté. 
3.4.3. Hydrogénolyse : Analyse statistique 
Quatre paramètres, présentés dans le Tableau 3.18, ont été considérés pour faire l'analyse de 
variance du montage d'hydrogénolyse avec l'acétate de méthyle. 
Tableau 3.18 : Paramètres de l'analyse statistique pour l'hydrogénolyse 
Paramètres Unité - + 
A : Pression Psig 250 350 
B : Température °C 215 225 
C : GHSV h-1 H2 STP 1800 3200 
D : Ratio IfoAM - 5 10 
L'analyse statistique permet de vérifier si ces paramètres ont une influence sur les résultats 
d'hydrogénolyse. Le Tableau 3.19 résume les expérimentations réalisées pour l'analyse 
statistique. Six facteurs ont été considérés, soient les réponses 1 à 6 présentées dans le tableau, 
qui correspondent à la composition massique en méthanol, éthanol, acétate de méthyle, 
d'éthyle, le pourcentage de conversion et la production d'éthanol (rendement en kg 
d'éthanol/kg de catalyseur/h). 
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Tableau 3.19 : Tests réalisés et résultats obtenus 




















250 215 1800 5 25,3 29,2 29,7 15,7 70.26 0,24 
350 215 1800 10 35,15 56,42 4,63 3,80 95,28 0,23 
250 225 1800 10 35,61 60,70 2,16 1,53 97,92 0,24 
350 225 1800 5 30,42 33,66 24,96 10,97 75,02 0,28 
250 215 3200 10 31,18 48,70 12,57 7,55 87,12 0,37 
350 215 3200 5 19,00 18,07 48,25 14,67 52,53 0,26 
250 225 3200 5 24,06 21,45 41,34 13,15 58,02 0,31 
350 225 3200 10 36,28 52,03 7,92 3,76 91,78 0,4 
Dans un premier temps, il est intéressant de regarder l'effet des différents paramètres sur la 
conversion de l'acétate de méthyle. La Figure 3.10 provient du logiciel Stat Ease, ce tableau 
montre la contribution de chacun des paramètres sur le modèle statistique. 
Stdczed Effocts ISumof Squares 1% Contribution 
e A-Pressure 0.32 0.21 9.985E-003 
e B-Temperature 4.39 38.50 1.85 
e C-GHSV -12.26 300.49 14.42 
e D-Rat» H2:MA 29.07 168984 81.12 
e AB 5.11 52.17 250 
e AC -0.74 1.09 0.052 
e AD 0.69 0.95 0.045 
** BC Alased 
A# BO Aiased 
<•* CO Alased 
ABC Akssed 
A# ABO Alased 
A* ACD Alased 







Figure 3.10 : Contribution et interactions des paramètres sur la conversion de l'AM 
Certains paramètres ont un impact plus significatif (% Contribution) que d'autres pour la 
conversion de l'acétate de méthyle. En effet, la vitesse spatiale (14,42) et le ratio H2: AM 
(81,12) ont la plus grande contribution. Le paramètre ayant la moins grande contribution est la 
pression (9,905E"3). La température (1.85) a une influence sur le modèle, mais la contribution 
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est beaucoup moins grande que la vitesse spatiale et le ratio H2:AM. Les paramètres B-
Température, C-GHSV, D-Ratio H2 : AM et les interactions BC (Température/GHSV), BD 
(Température/Ratio) et CD (GHSV/Ratio) ont donc été considérés afin d'avoir une analyse de 
variance (ANOVA) significative (Figure 3.11). 
Reiponse S Conversion 
ANOVA for «elected factorwl modal 
Anaiymtt of variance table [PartM sum of iquarei - Type M) 
Sumof Mean F p-value 
Source Squares df Square Value Prob» F 
Model 2083.04 6 347.17 168900 00187 
B-Temperatvn 38.» 1 38.30 f 83.09 0.0467 
C-GHSV 30049 f 300.49 1444 39 0.0167 
D-FUBoHlUf 1669.84 1 1689.84 8123.74 0.0071 
BC 095 1 0.99 4.34 0.2792 
BD f 09 f 1.09 323 0.2624 
CD S 217 1 5Zf7 230.82 0.0401 
Reudual 021 1 021 
Cor Total 2083.25 7 
sigriificant 
The Mode) F-value of 1669.00 Impies the model is signiflcant There is only 
a 187% chance that a "Model F-Value* th» large could occur due to noise. 
Values of "Prob > F* less than 0 0500 ndicate model terms are significant. 
In ths case B, C, D, CO are significartt model terms. 
Values greater than 0.1000 indicate the model terms are not significartf 
If there are many «significant model terms (not counting those requred to support hierarchy), 
model réduction mav mnrove vour model. 
Figure 3.11 : Analyse ANOVA pour la conversion de l'AM 
Cette analyse ANOVA a pour objectif de vérifier si les paramètres peuvent influencer les 
résultats..Pour ce faire, il faut considérer la valeur de « Prob>F » obtenue lors de l'analyse. 
Comme la valeur de « Prob>F » est moins de 0,05 pour les paramètres B, C, D et pour 
l'interaction CD, il est possible de conclure que ces termes sont significatifs pour le modèle. 
Les interactions BC et BD n'influencent pas la conversion de l'AM puisque la valeur 
de« Prob>F » est supérieure à 0,05. 
Le logiciel permet aussi de déterminer si les paramètres ont une influence négative ou positive 
sur la conversion de l'acétate de méthyle. La Figure 3.12 représente le graphique obtenu pour 
les probabilités normales sur l'acétate de méthyle. 
57 
Design-Expert® Software Normal Plot 
vvTfVviSion 
A. Pressure 
B Température 99 — 
C GHSV 
D Ratio H2 MA 95 J 
• l'ô.itiwlf. «K g ç j  a 0 
• N*Kjat!v« C fluet*. 
80 - n co 
2 70 -
a B ' 
f 50 " a BC — 
a 30 -
* 20 - 0 BO 
J 10 " 
1 — 
a c 
1 1 1 1 1 
•12 26 1» 8 40 18 74 29 07 
Standardlztd Eflsct 
Figure 3.12 : Graphique des probabilités normales de la conversion de l'AM 
Cette figure est une représentation visuelle des effets positifs (B, D, BC, CD) et négatifs (C, 
BD) sur le modèle. Il montre aussi que le paramètre D a l'effet le plus important sur la 
conversion de l'acétate de méthyle. Cette observation est logique, en augmentant le ratio 
H2 : AM, l'hydrogène se trouve en excès favorisant alors la réaction avec l'acétate de méthyle. 
La vitesse spatiale (paramètre C) a un effet négatif sur la conversion d'acétate de méthyle. 
Cette observation est aussi logique puisqu'en augmentant la vitesse spatiale, les réactifs 
restent moins longtemps dans le lit catalytique (diminution du temps de résidence dans le 
réacteur) diminuant les probabilités de réaction avec le catalyseur. 
Ensuite, les effets des différents paramètres sur la production d'éthanol ont été considérés. La 
Figure 3.13 montre le tableau de la contribution de chacun des paramètres sur la production 
d'éthanol (kg EtOH/kg cat/h) 
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Terro 1 Stdizcd Effects Sumof Squares % Contribution! 
e A-Pressure 2.500E-003 1 2506-005 0.044 
e B-Temperature 0.032 2.112E-003 7.42 
e C-GHSV 0.087 0.015 53.75 
e D-Rat» H2MA 0.037 2.812E-003 9.87 
e AB 0.063 7.813E-003 27.42 
e AC -0.012 3.125E-004 1.10 
e AD 7.50Œ-003 1.125E-004 0.39 
Ad BC Afiased 
BD Alased 
A* CD Alased 
A# ABC Alased 
A* ABO Alased 
A* ACO Alased 
A* BCO Alased 
A* ABCD Alased 
lenth'sME 0.18 
LerëffsSME 0.44 
Figure 3.13 : Contribution et interactions des paramètres sur la production d'EtOH 
Ce tableau permet de voir que pour la production d'éthanol, les paramètres ayant la plus 
grande contribution sont la vitesse spatiale (53.75), le ratio (9.87) et la température (7,42). La 
pression n'a pas un effet important (0.044). Comme le paramètre A ne montre pas une 
contribution importante, les interactions avec le paramètres A n'ont pas été considéré, et ce, 
malgré le pourcentage de contribution élevé du paramètre AB. Ainsi, les paramètres B, C, D et 
les interactions BC, BD et CD sont considérés afin d'avoir une analyse ANOVA significative 
(Figure 3.14). 
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Response 6 kg éthmoVkg catalyseur/h 
ANOVA for selected facto rial model 
Analysis of variance table [Partial sum of squares - Type IM] 
Sumof Mean F p-vakie 
Source Squares df Square Value Prob > F 
Model 0.028 6 4 746C-003 37967 0 0393 
B-Temperatun Z112E-003 1 21125-003 169.00 0.0489 
C-GHSV 0.013 1 001S 1225.00 0.0182 
D-RatK>H2W 2812E-003 1 2.812E-003 225.00 0.0424 
BC 1125E-004 1 1 125E-004 9 00 0.2048 
BD 3125E-004 1 3.1256-004 25.00 0.1257 
CD 7813E-003 1 7.813E-003 625.00 0.0255 
Residual 1 250E-005 1 1 250E-005 
Cor Total 0 028 7 
The Model F-value of 379 67 Implies M» model is significant. There is only 
a 3 93* chance that a "Model F-Value" this large could occur due to noise. 
Values of "Prob > F" less than 0 0500 indicate model terms are significant. 
In this case B, C, 0, CO are significant model terms. 
Values greater than 01000 indicate the model terms are not significant 
If there are many «significant mode) terms (not countlng those requfred to support hierarchy ), 
model réduction may improve your model 
significant 
Figure 3.14 : Analyse ANOVA pour la production d'EtOH 
L'analyse ANOVA, Figure 3.14, montre que les termes significatifs pour le modèle sont la 
température, la vitesse spatiale, le ratio H2 : AM et l'interaction entre la vitesse spatiale et le 
ratio. Ces observations sont vérifiées par le graphique des probabilités pour la production 
d'éthanol, la Figure 3.15. Des observations similaires à celui obtenu pour la conversion de 
l'acétate de méthyle sont obtenues. Les effets positifs sont les paramètres (B, C, D, BC, CD) 
et le paramètre négatif est l'interaction BD. Le paramètre le plus significatif est la vitesse 
spatiale (paramètre C). Ceci pourrait s'expliquer par les réactions secondaires qui peuvent se 
produire dans le lit catalytique. En augmentant la vitesse spatiale le temps de réaction se 
trouve diminué, les produits restent moins longtemps dans ie lit catalytique diminuant en 
même temps les probabilités de réactions secondaires. 
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Figure 3.15 : Graphique des probabilités normales pour la production d'EtOH 
L'analyse des effets positifs et négatifs est un excellent moyen de voir comment optimiser la 
réaction afin de minimiser la quantité d'acétate de méthyle restant dans les produits et 
augmenter le % d'éthanol. Il faut en d'autres mots augmenter la conversion et la sélectivité 
pour l'éthanol. Ainsi, il est intéressant de regarder l'influence des paramètres sur la 
composition des produits. 
Il faut trouver les paramètres qui ont un effet positif sur le % massique de méthanol (Figure 
3.16) et d'éthanol (Figure 3.17). De plus, il faut qu'ils aient un effet négatif sur le % massique 
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Figure 3.16 : Graphique des probabilités normales pour le % massique de MeOH 
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Selon la Figure 3.16, pour favoriser l'augmentation de la quantité de méthanol, il faut avoir 
une température et un ratio H2 : AM plus élevé. L'interaction entre la vitesse spatiale 






D Rflbo H2 MA 
• >>-
• htotkttivu tftucl!» 
M -Tfl -
Normal Plot 
„„ *1' o 
a B 






Figure 3.17 : Graphique des probabilités normales pour le % massique d'EtOH 
La Figure 3.17 permet de constater que les paramètres affectant positivement la quantité 
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Figure 3.18 : Graphique des probabilités normales pour le % massique d'AM 
Les paramètres négatifs pour la concentration d'acétate de méthyle, selon la Figure 3.18, sont 
la température, le ratio H2 : AM, l'interaction GHSV/Ratio H2 : AM et l'interaction 
température/GHSV. 
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La Figure 3.19 montre que les paramètres permettant de diminuer le % massique d'acétate 
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Figure 3.19 : Graphique des probabilités normales pour le % massique d'AE 
Les paramètres négatifs pour la concentration d'acétate d'éthyle sont la pression, la 
température et le ratio H2 : AM. Les paramètres positifs sont la GHSV et l'interaction 
GHSV/Ratio H2 : AM. 
En somme, l'analyse montre que la pression n'a pas d'effet significatif sur la réaction. La 
vitesse spatiale un effet négatif sur la conversion, mais un effet positif sur la production 
d'éthanol. En augmentant la vitesse spatiale le temps de résidence est diminué, minimisant les 
réactions secondaires comme la production d'acétate d'éthyle et diminuant la conversion. 
Le ratio d'hydrogène: méthanol a aussi un effet positif sur la conversion de l'acétate de 
méthyle et de la production d'éthanol. En augmentant le ratio, un excès d'hydrogène est 
présent dans la réaction. Une plus grande quantité d'éthanol peut être produit, pouvant 
minimiser les réactions secondaires. 
La température influence également la réaction, mais la contribution est moins importante que 
les autres paramètres. Une augmentation de la température favorise la production d'éthanol et 
la minimisation de l'acétate. 
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L'interaction entre les paramètres influence également la réaction. Pour optimiser la réaction, 
il faut établir un compromis entre différentes conditions afin de réduire au minimum la 
quantité de méthyle et l'acétate d'éthyle dans les produits et augmenter la quantité d'éthanol et 
de méthanol. 
3.4.4. Hydrogénolyse : Répétabilité des résultats 
Dans le cadre d'un projet de recherche, il est important de s'assurer que les résultats obtenus 
sont bien représentatifs du procédé et qu'il peut être possible de les obtenir de nouveau. 11 faut 
donc vérifier la répétabilité des résultats. Ainsi, lors des tests des points de retour ont été 
effectué sur le même catalyseur. 
De plus, lors du changement de lot de catalyseur, ces mêmes conditions ont été répétées pour 
vérifier la constante d'un lot de catalyseur à l'autre. Pour le premier et le deuxième lot de 
catalyseur CuCr, une granulométrie de 0.84-1.41 mm a été utilisée et, pour le troisième lot, les 
granules n'ont pas été broyés. Le Tableau 3.20 présente les résultats obtenus avec une 
température de 215 °C, une pression totale de 350 psig, un ratio H2 : AM de 7 et une vitesse 
spatiale de 1800 h"1 H2 STP. 
Tableau 3.20 : Répétabilité des résultats avec AM 
Concentration (% molaire) 
% Conversion AM 
Kg EtOH^ 
kg Cal/h MeOH EtOH AM AE 
Lot 2 : 185 hrs 46,0 45,1 5,1 3,8 90,9 0,29 
Lot 2 : 213 hrs 47,9 46,8 3,7 1,6 92,9 0,33 
Lot 2 : 245 hrs 48,2 46,5 3,4 1,9 93,7 0,31 
Lot 3: 3 hrs 45,1 49,0 4,2 1,6 92,8 0,27 
Ce tableau montre que les résultats sont reproductibles d'un test à l'autre. Une légère variation 
peut se produire. Il faut toutefois considérer que les analyses étaient effectuées sur un 
échantillon, l'écart n'est donc pas très significatif. Les résultats obtenus entre le deuxième et 
le troisième lot indiquent que la granulométrie n'influence pas les résultats. En catalyse 
hétérogène, l'aspect le plus important est la surface spécifique du catalyseur (BET). L'analyse 
BET a donc été effectuée sur le catalyseur broyé et sur les granules. Les analyses ont été 
réalisées par Régina Zamojska à l'université de Sherbrooke. Il n'y a pas d'écart important 
entre la BET du catalyseur broyé et celui non broyé (voir Tableau 3.21). L'analyse de la 
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surface spécifique permet de connaître la superficie réelle de la surface d'un objet. Cette 
analyse, exprimée en surface par unité de masse, tient donc compte de la porosité de l'objet. 
Ainsi, que le catalyseur soit broyé ou non la surface réelle est la même. 
Tableau 3.21 : Mesure de la surface spécifique pour catalyseur CuCr 
Catalyseur CuCr BET (m"/g) 
0.84-1.41 mm 54,23 
Granules 55,68 
3.4.5. Hydrogénolyse : Composition du gaz 
Un autre paramètre, qui a été considéré lors des tests d'hydrogénolyse, est la composition du 
gaz alimentant le réacteur d'hydrogénolyse. Quelques tests ont donc été effectués avec 
différentes compositions de gaz. L'objectif étant de vérifier l'impact de la présence de 
monoxyde de carbone sur la réaction. Dans le procédé industriel d'hydrogénolyse, 
l'hydrogène proviendra du gaz de synthèse obtenue dans le procédé de gazéification. Ce gaz 
sera nettoyé puis séparé à l'aide d'une membrane, selon l'efficacité de la membrane une 
certaine quantité de CO sera présent dans l'hydrogène. 
La Figure 3.20 présente une comparaison de la composition des produits, du % de conversion 
et de sélectivité avec 100 % d'hydrogène, 14 %; 25 % et 36 % de CO. Les conditions sont une 
pression de 350 psig, un ratio H2: AM de 15, une vitesse de 3200 h"1 H2 STP et une 
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Figure 3.20 : Influence de la composition du gaz sur l'hydrogénolyse 
À première vue, l'écart entre les résultats ne semble pas très important. La conversion 
augmente légèrement lorsqu'il y a du CO, elle est à 93 % avec 100 % d'hydrogène et 
augmente jusqu'à 96-97 % lorsqu'il y a 25 % de CO. La différence principale provient du % 
de méthanol et de la sélectivité pour l'éthanol. En effet, la concentration de méthanol dans les 
produits passe de 48 % avec 100 % d'hydrogène à 53 % lorsqu'il y a 25 % de CO. Cet écart 
pourrait s'expliquer par la réaction de l'hydrogène et du CO (relation 3.20). Il s'agit de la 
même réaction qui se produit lors de la synthèse de méthanol à partir du syngas. 
CO+2H2 -*CH}OH (3.20) 
Étant donné que la quantité de méthanol produit augmente, la sélectivité pour l'éthanol se 
trouve alors diminué. Elle passe de 48% avec 100% d'hydrogène à 45% avec 25% de CO. 
Ainsi, une petite quantité de CO ne nuit pas à la réaction, mais avec l'augmentation de CO, la 
conversion de l'acétate de méthyle diminue. Elle est de 95 % avec 34 % de CO. 
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3.4.6. Hydrogénolyse : Longévité du catalyseur 
La durée de vie d'un catalyseur est un aspect très important au niveau industriel. Il est difficile 
en laboratoire de cumuler autant d'heures qu'au niveau industriel, sauf si le procédé est 
automatisé et ne nécessite pas de surveillance. Dans le cadre de ce projet, le procédé n'a pas 
été automatisé. Ainsi, à l'exception de quelques tests effectués en continu, le catalyseur était 
protégé entre chacun des tests en maintenant un environnement pressurisé (sous azote ou 
hydrogène). 
La Figure 3.21 représente le temps cumulé sur le catalyseur CuCr (le deuxième lot). Chaque 
point représente un test effectué. Ce graphique présente donc différentes conditions avec de 
l'acétate de méthyle ou d'éthyle, les cercles de même couleur représentent certains tests où les 
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Figure 3.21 : Temps cumulé sur le deuxième essai avec le catalyseur CuCr 
Certains tests ont été effectués en continu, l'objectif était de vérifier la stabilité du catalyseur 
et s'assurer qu'il n'y a pas de trop grandes fluctuations dans les résultats dans le temps. La 
Figure 3.22 représente un test réalisé avec de l'acétate d'éthyle lors du deuxième essai 
effectué avec le catalyseur CuCr (2e lot catalyseur). Les conditions sont une température de 
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Figure 3.22 : Résultat du test en continu avec AE 
Les résultats ont été constants pendant les 70 hrs d'expérimentation. Il n'y a pas de fluctuation 
importante dans la composition des produits. Le même type d'essai a été réalisé avec de 
l'acétate de méthyle lors du deuxième essai effectué avec le catalyseur CuCr (2e lot 
catalyseur). Les résultats sont présentés dans la Figure 3.23. Les conditions sont une 
température de 240 °C, une pression de 250 psig, un GHSV de 2000h"' H2 STP, un ratio H2 : 
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Figure 3.23 : Résultats du Ie test en continu avec AM (2e lot catalyseur) 
Les résultats ont été moins concluants qu'avec l'acétate d'éthyle. La diminution de la 
conversion indique une désactivation du catalyseur. Il peut s'agir d'une désactivation 
thermique, un empoisonnement par des impuretés, par le CO, ou une désactivation dans le 
temps. Il faut mentionner que le catalyseur a subit des fluctuations beaucoup plus importantes 
qu'au niveau industriel. Lors de chaque test, il était chauffé puis refroidit à la fin du test. Ces 
modifications peuvent nuire à la longévité du catalyseur. Ainsi, afin d'éliminer certaines 
hypothèses, le catalyseur a été réduit de nouveau, puis il a été testé de nouveau. Les conditions 
utilisées sont les suivantes : 100 % H2, T= 215 °C, P= 350 psig, GHSV= 1800 h-1 H2 STP, 
ratio H2 : AM=7. Les résultats n'ont pas été concluants, l'analyse GCMS montrait qu'un faible 
pic de méthanol (8 %) et d'éthanol (13 %) et principalement de l'acétate de méthyle (79 %). Il 
s'agissait donc d'une désactivation irréversible. 
Un troisième lot de catalyseur a été testé. Après avoir vérifié l'efficacité du catalyseur avec 
des conditions déjà testés avec le deuxième lot de catalyseur, un premier test en continu, 
Figure 3.24, est réalisé. Les conditions sont une température de 215 °C, une pression de 
250 psig, un GHSV de 2000h"' H2 STP, un ratio H2 : AM de 7 et un mélange gazeux composé 
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de 70 % H2 et 30 % CO. Le test n'a pas été immédiatement refait à 240 °C, afin de vérifier si 
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Figure 3.24 : Résultats du 2* test en continu avec AM (3* lot catalyseur) 
Les résultats sont concluants, la composition des produits est stable dans le temps. Le CO ne 
semble donc pas causer la désactivation, du moins pas sur une période de 72 hrs. Un autre test 
a donc été réalisé à plus haute température, Figure 3.25. Les conditions sont une température 
de 240 °C, une pression de 250 psig, un GHSV de 2000 h'1 H2 STP, un ratio H2 : AM de 7 et 
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Figure 3.25 : Résultats du 3' test en continu avec AM (3' lot catalyseur) 
Les résultats à une température de 240 °C présentent une plus grande instabilité dans la 
composition des produits qu'à une température de 215 °C. Il n'y a toutefois pas eu une 
désactivation comme dans le test présenté à la Figure 3.23. Les variations obtenues dans la 
composition indiquent toutefois qu'une température trop élevée peut affecter le catalyseur. La 
température maximale d'opération recommandée par les fournisseurs, pour un catalyseur de 
cuivre, est de 250 °C. Il semble donc préférable d'utiliser une température de 215 °C pour 
effectuer l'hydrogénolyse de l'acétate. 
3.4.7. Hydrogénolyse : Cinétique 
En considérant la théorie sur les catalyseurs et les résultats obtenus, il est possible de vérifier 
la cinétique du catalyseur obtenue avec les valeurs présentées dans la littérature (voir 3.3.1). 
Dans un premier temps, un excellent moyen de montrer la cinétique du catalyseur est 
d'exprimer les résultats de la conversion en fonction du ratio W/Fo (correspondant à la masse 
de catalyseur sur le débit molaire d'acétate de méthyle). La Figure 3.26 présente les 
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Figure 3.26 : Effet du ratio W/Fo sur la conversion 
Les valeurs obtenues peuvent être comparées à celles présentées dans la littérature (Figure 
3.8). Il est possible de constater, dans un premier temps, que la tendance générale des courbes 
est similaire. Lorsque le ratio W/F° est inférieur, une moins grande conversion est obtenue. 
Lorsque la température est supérieure pour une même pression, la conversion est supérieure. 
Cependant, les paramètres cinétiques ne sont pas exactement les mêmes entre les valeurs 
présentées et calculées dans la référence et ceux obtenus expérimentalement. À plus basse 
température, des conversions supérieures à celles présentées dans la littérature sont atteintes 
expérimentalement. Par exemple, à une température de 225 °C (498 K), une pression de 
590 psig (4,07 MPA), un W/F°AM de 75, une conversion de 96 % est atteinte 
expérimentalement. Dans la littérature, pour des conditions d'opération impliquant une 
température de 503K (230 °C), une pression de 4 MPA, W/F°AM=70, une conversion 
d'environ 60 % est obtenue. 
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La valeur de k^xp moyen peut donc être calculée à partir de la relation 3.9 et en considérant 
que le paramètre r est la conversion sur le ratio W/F°AM- Le Tableau 3.22 présente ces valeurs 
de k (10"3mol/gcat/h/MPa2) pour les mêmes conditions présentées dans la Figure 3.26. 
Tableau 3.22 : Paramètres cinétiques expérimentaux 
T=215°C T=225°C 
P=250 psig 45 23 
P=350 psig 26 -
P=590 psig - 4,2 
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3.4.8. Carbonylation : Ratio MeOH : CO 
La conversion du méthanol et la sélectivité en acétate de méthyle, avec différentes ratio 
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Figure 3.27 : Composition en AM, AA, % conversion et sélectivité selon ratio MeOH :CO 
Une corrélation entre la quantité d'acétate de méthyle qui se retrouve dans les produits et le 
ratio MeOH : CO utilisé semble exister. L'utilisation d'un ratio de 1, favorise la formation 
d'acide acétique selon la relation 3.21. 
CO+CH,OH - CH3COOH (3.21) 
L'utilisation d'un ratio de 2 permet d'avoir un excès de méthanol. Il peut ainsi avoir formation 
d'acétate de méthyle par estérification de l'acide acétique (relation 3.22). Il pourrait aussi 
avoir formation d'acétate de méthyle directement par la réaction du monoxyde de carbone et 
du méthanol selon la relation 3.23. 
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CH-.COOH+ CH. OH -> CHxCOOCHx + H,0 (3.22) 
CO+2CH-.OH -> CH,COOCH, +H,0 (3.23) 
L'excès de méthanol peut favoriser la formation de diméthyle éther selon la relation 3.24. 
L'eau produit peut aussi réagir avec le CO pour former du dioxyde de carbone et de 
l'hydrogène selon la relation de water gas shift (relation 2.1). 
L'ensemble de ces réactions peuvent donc augmenter la conversion et favoriser la formation 
d'acétate de méthyle. L'idée de produire directement l'acétate de méthyle a partir du procédé 
de carbonylation et ne pas devoir passer par l'étape d'estérification, est une option intéressante 
dans le procédé de transformation de méthanol en éthanol développé par Enerkem. Ainsi, les 
tests ont principalement été réalisés avec un ratio supérieur à 1 afin de tenter d'optimiser la 
production d'acétate de méthyle. 
3.4.9. Carbonylation : Composition du gaz 
Tel que présenté dans le Tableau 3.13 un mélange de CO et d'H2 a été utilisé pour la 
carbonylation du méthanol. La Figure 3.28 présente les résultats obtenus avec les conditions 
suivantes : T=215 °C, P= 350 psig, GHSV=1500h_1 CO, ratio MeOH : CO de 2. 
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Figure 3.28: Influence de la composition molaire sur la carbonylation du MeOH 
La présence d'hydrogène n'a pas un impact important sur la sélectivité, elle est de 45 % sans 
hydrogène et varie de 40 à 49% avec la présence d'hydrogène, il n'y a pas de 
proportionnalité. La conversion est toutefois supérieur avec la présence d'hydrogène, elle est 
de 32 % sans et augmente jusqu'à 67 % avec 30 % d'hydrogène. 
Il faut noter que la présence d'hydrogène peut favoriser la formation de méthane selon la 
relation 3.25. 
CO+3H, CH4+H2O (3.25) 
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3.4.10. Carbonylation : Analyse statistique 
Tout comme pour l'hydrogénolyse, quatre paramètres ont été considérés pour faire l'analyse 
statistique du montage de carbonylation (Tableau 3.23). 
Tableau 3.23 : Paramètres de l'analyse statistique de la carbonylation du MeOH 
Paramètres Unité - + 
A : Pression Psig 350 450 
B : GHSV h1 CO STP 1500 2500 
C : Ratio MeOH : CO - 1,5 2 
D : % Mel - 7 10 
La conversion du méthanol et le rendement en acétate de méthyle (kg MA/kg catalyseur/h) ont 
été observés. Le Tableau 3.24 résume les expérimentations et les résultats obtenus. 
Tableau 3.24 : Tests et résultats de l'analyse statistique de la carbonylation du MeOH 























Eau MeOH MA AA Conc. • catalyseur/h 
450 2500 1,5 7 31,4 27,7 33,5 2,5 78 9,1 
350 1500 2 10 31,9 10,8 41,2 8,9 90 6,3 
350 1500 1,5 7 36,8 12,7 38,2 8,7 87 6,4 
450 1500 1,5 10 36,8 27,9 28,2 0 72 7,4 
450 1500 2 7 33,9 22,9 33,6 4,3 80 7,1 
350 2500 1,5 10 31,7 25,6 32,3 3,3 76 9,6 
350 2500 2 7 32,2 28,6 32,8 0,8 79 11,7 
450 2500 2 10 39,4 18,3 32,47 2,4 81 14,5 
Dans un premier temps, il est intéressant de regarder l'effet des différents paramètres sur la 
conversion du méthanol, les résultats sont présentés à la Figure 3.32. 
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Terni I Sttteed Effect» |Sum of Squares!% Contribution 
M A-Prwsure -5.25 55.13 23.57 
m B-GHSV -3.75 28.13 12.03 
M C-Ratio MeOH.CO 425 36.12 15*5 
e 0-% Mel -1.25 3.13 1.34 
M AB 7 25 105.13 4495 
e AC 1.25 3.13 1.34 
e AO -1.25 3.12 1.34 
BC ABased 
** BD Aliased 
** CO ABased 










Figure 3.29 : Contribution et interaction des  ^paramètres sur la conversion du MeOH 
Certains paramètres sont plus significatifs que d'autres pour la conversion du méthanol. En 
effet, les paramètres A-Pressure (23.57), B-GHSV (12.03), C-Ratio MeOH : CO (15.45) ont la 
plus grande contribution. Le paramètre ayant la moins grande contribution est le paramètre D-
%MeI (1.34). Les paramètres A, B, C et l'interaction AB ont donc été considérés afin d'avoir 
une analyse ANOVA significative, Figure 3.33. 
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Response 5 % Conversion 
ANOVA for letected ftctorW model 















































The Model F-value of 17.96 implies the model is significant. There is only 
s 1.96% chance that s "Model F-Value* ths large could occur due to noise. 
Values oPProb > F* less than 0.0500 Indicate model terms are slgnificant. 
In thls case A, C, AB are significant model terms. 
Values greater than 0 1000 indicate the model terms are not significant. 
Il there are many nsignificant model terms (rtot countng those requred to support hierarchy), 
model réduction may improve your model. 
sigmficant 
Figure 3J0 : Analyse ANOVA pour la conversion du MeOH 
Comme la valeur de Prob>F est moins de 0,05 pour les paramètres A, C et pour l'interaction 
AB, il est possible de conclure que ces termes sont significatifs pour le modèle. Le paramètre 
B a une valeur de Prob>F légèrement supérieure à 0,05. Comme sa valeur est inférieure à 0,1, 
il est malgré tout possible de le considérer significatif sur le modèle. 
Tout comme pour l'hydrogénolyse, l'analyse des graphiques de probabilité normale a été 
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Figure 3.31 : Graphique des probabilités normales de la conversion du MeOH 
En regardant celui-ci, il est possible de voir les effets positifs (Ratio MeOH : CO, interation 
Pression/GHSV) et négatifs (Pression et GHSV) de ces facteurs sur le modèle. Ce graphique 
permet aussi de constater que l'interaction Pression/GHSV a l'effet le plus important sur la 
conversion de méthanol. Le ratio MeOH : CO a un effet positif puisqu'en augmentant le ratio 
Méthanol : CO l'excès de méthanol favorise alors la réaction du méthanol avec l'acide 
acétique ou avec le CO pour former de l'acétate de méthyle. La vitesse spatiale (paramètre B) 
a un effet négatif sur la conversion du méthanol. Cette observation est logique puisqu'en 
augmentant la vitesse spatiale, les réactifs restent moins longtemps dans le lit catalytique 
(diminution du temps de résidence dans le réacteur) diminuant les probabilités de réaction 
avec le catalyseur. 
Les mêmes étapes ont été effectuées pour la production d'acétate de méthyle. La Figure 3.32 
représente la contribution des paramètres pour la production d'acétate de méthyle. 
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Tacm | Stdtocd Effecta |Sumof Square» |% Contribution 
e A-Pressure 1.02 2.10 3.61 
M B-GHSV 4.42 39.16 67.37 
M C-Rat» MeOHCO 177 630 1084 
e 087 1 53 263 
e AB 0.13 0.031 0.054 
e AC 0.78 1.20 2.07 
A# AD Alased 
PI BC 1.98 780 13.42 
A# BO Aliased 
CO ASased 
A* ABC Aiaaed 
A* ABO AKased 
A# ACO Aiaaed 







Figure 3.32 : Contribution et interactions des paramètres pour la production d'AM 
Pour la production d'acétate de méthyle, les paramètres B (67.37), C( 10.884) sont les plus 
significatifs et le paramètres D est le moins significatif. Ainsi, les paramètres B, C et 
l'interaction BC sont considérés afin d'avoir une analyse ANOVA significative, Figure 3.33. 
Response S kg AM/kg catalyseur/h 
ANOVA for selected factorial model 
Anatysim of vartance taMe [Partial lum of tquarss - Type M] 
Sumof Mean F p-vakie 
Source Squares df Square Value Prob» F 
Model 5326 3 17.75 1460 04128 
B-GHSV 39.16 1 39. f6 3220 0.0048 
C-HaboUeOh 6.30 1 630 3 f 8  00851 
BC 780 1 780 641 0.0645 
Residual 486 4 1 22 
Cor Total 58.13 7 
The Model F-value of 14 60 mptes the model is significant There ts only 
a 1 28% chance that a "Model F-Vskie* th« large could occur due to nose 
Values of "Prob » F" less than 0.0500 indlcate model tern» are significant 
in tha case B are significant model terms. 
Values greater than 0 1000 Indicate the model terms are not sigmficant 
If there are many «significant model terms (not counting those required to support hierarchy), 
model réduction may mprove your modeL 
significant 
Figure 3.33 : Analyse ANOVA pour la production d'AM 
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Cette analyse ANOVA montre que le terme significatif, ayant une valeur de Prob>F inférieure 
à 0,05, pour le modèle est la vitesse spatiale. Le ratio MeOH : CO et l'interaction entre la 
vitesse spatiale et le ratio MeOH : CO ont une valeur de Prob>F supérieur à 0,05. Toutefois 
comme ces valeurs sont en dessous de 0,1, il est malgré tout possible de les considérer comme 
étant significatifs sur le modèle. 
Le graphique des probabilités, Figure 3.34, pour la production d'acétate de méthyle permet de 
constater que tous les paramètres ont un effet positif. Le paramètre le plus significatif est la 
vitesse spatiale (paramètre B). 
Design-Expert® Software 
kg AM/kg catalyseur/h 
Shapiro-WHk test 
W-vakw = 0854 
p-valua = 0 239 
A Pressure 
B GHSV 
C Ratio MeOH CO 
O % Mel 
• Mosihv*) f 1!o« ts 
• Nogotive Cffects 
Normal Plot 
Standardlzed Effiaet 
Figure 3.34 : Graphique des probabilités normales pour la production d'AM 
Les paramètres qui ont un effet positif sur le % massique d'acétate de méthyle et un effet 
négatif sur les autres composés sont évalués à partir des graphiques des probabilités normales. 
Les valeurs pour la composition molaire en eau (Figure 3.35), de méthanol (Figure 3.36), 
d'acide acétique (Figure 3.37) et d'acétate de méthyle (Figure 3.38) sont considérées. 
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Figure 3.36 : Graphique des probabilités normales pour le % molaire de MeOH 
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Figure 3.37 : Graphique des probabilités normales pour le % molaire d'AA 
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Figure 3.38 : Graphique des probabilités normales pour le % molaire d'AM 
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Le Tableau.3.25 résume les paramètres qui ont un effet positif et négatif sur les différents 
produits de la réaction. Globalement, le ratio MeOH/CO a une influence sur la réaction, le % 
d'iodure de méthyle ne favorise pas les produits. L'augmentation de la Pression, GHSV nuit 
aux produits recherchés (AM et AA). 
Tableau.3.25 : Effets positifs et négatifs sur la carbonylation du MeOH 
Composition A : Pression B : GHSV C : MeOH/CO D :%MeI AB AC AD 
% eau + - + + NA NA NA 
% méthanol + + - - NA - + 
% acide 
acétique 
- - + - + + NA 
% acétate de 
méthyle 
- - + - + NA -
En somme, l'analyse statistique permet d'effectuer certaines observations concernant 
l'influence de la pression, de la vitesse spatiale d'hydrogène (GHSV), du ratio méthanol : CO 
et du % d'iodure de méthyle. 
Selon l'analyse statistique, le % d'iodure de méthyle ne joue pas un rôle significatif sur la 
réaction. Cependant, l'écart utilisé dans le cadre de cette analyse n'était pas très grand. Des 
tests préalables avaient montré qu'en utilisant 5 % molaire d'iodure de méthyle ne 
permettaient pas l'obtention de bonne conversion. Ainsi, le rôle n'est pas significatif entre 7 et 
10 %, mais une valeur minimale d'iodure de méthyle est nécessaire pour activer la réaction. 
L'augmentation de la pression favorise la conversion du méthanol en acétate, mais a un rôle 
négatif sur le % de conversion global et sur la composition molaire en acétate et en acide 
acétique. 11 semble donc préférable de faire la réaction à plus basse pression. 
La vitesse spatiale de CO (GHSV) a un effet négatif sur la conversion et la composition 
molaire d'acide acétique et d'acétate de méthyle. Ainsi, une plus basse vitesse spatiale est 
préférable. 
Le ratio méthanol : CO a un effet positif sur la conversion du méthanol et la production 
d'acétate de méthyle. L'interaction entre les paramètres semble également influencer la 
réaction. Pour optimiser la réaction, il faut trouver un compromis entre différentes conditions 
afin de réduire au minimum de méthanol restant, la quantité d'eau et d'acide acétique produit. 
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3.4.11. Carbonylation : Problématiques rencontrées 
Quelques problématiques ont été rencontrées lors des tests de carbonylation. Il a donc été 
difficile d'évaluer la répétabilité et la longévité du catalyseur. Voici un survol des 
problématiques constatées et des solutions trouvées. 
Dans un premier temps, la montée de température étant trop importante lors de la réaction, la 
configuration du montage a dû être modifiée. Une unité thermique, permettant le chauffage et 
le refroidissement d'une huile circulant dans la double-paroi du réacteur, a été utilisée au lieu 
d'un four électrique qui ne permettait que de chauffer le réacteur. 
Ensuite, des problèmes de blocage dans les tuyaux sont survenus. Une condensation des 
produits survenait dans la ligne. Une modification du système de condensation a donc été 
réalisée. Dans un premier temps, un ballon en verre au lieu de tuyau en acier inoxydable a été 
installé. Le problème est réapparu, la longueur et le diamètre des tuyaux avant le système de 
condensation a donc été changé. L'objectif étant de minimiser le temps que les réactifs passe 
dans les tuyaux avant d'être condenser (diminution de la longueur des tuyaux) et d'améliorer 
l'échange de chaleur entre la bande chauffante et les tuyaux (augmentation du diamètre 
améliorant la surface de contact de la bande chauffante). 
Quelques tests ont pu être effectués permettant d'obtenir les conclusions présentées à la 
section 3.4.10., mais les tuyaux ont de nouveau bloqué. Une passivation des tuyaux, selon le 
protocole établi par Air Products (voir Annexe E), a été effectué [Holey et al., 1982]. D'autres 
tests ont pu être réalisés tentant de vérifier la répétabilité des résultats, mais un autre problème 
de blocage est survenu. II n'a donc pas été possible de vérifier la durée de vie du catalyseur. 
Le Tableau 3.26 présente une comparaison des valeurs obtenues selon les différents lots de 
catalyseur utilisés. Les conditions utilisées sont une température de 215°C, une pression de 
350 psig, GHSV de 2000 h"1 CO STP, un ratio MeOH : CO de 2. 
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Tableau 3.26 : Comparaison des résultats de carbonylation selon le lot du catalyseur. 
Lot 







kgcat/h Eau MeOH Mel AM AA 
Lot 2 34,9 25,0 5,4 34,7 0,0 75% 50% 12,5 
Lot 3 34,5 23,8 6,5 32,7 2,5 74% 47% 12,8 
Lot 4 34,4 10,4 10,2 36,7 8,3 91% 46% 9,1 
Les résultats pour la composition molaire en eau et en acétate de méthyle sont similaires. La 
principale différence vient de la conversion entre les deux premiers lots et le troisième lot. Il 
semble toutefois possible d'avoir une certaine répétabilité dans les résultats. 
Des analyses EDS ont été effectuées sur les produits qui ont bloqué les tuyaux. Les analyses 
ont été réalisées par Stéphane Gutierrez au Centre de Caractérisation des Matériaux de 
l'Université de Sherbrooke. La Figure 3.39 montre la composition de la poudre avant le 
procédé de passivation. 
J 
01/12AJ8 résidus tuyau bloque 
Fe 
.AÂîî SJ Ce Ca Â M" A FÂ N, Ni 
1 2 3 4 5 6 7 8 
Fuit Scale 28837 cls Cursor 0 000 keV keV 
Figure 3.39 : Analyse EDS de la poudre dans les tuyaux (avant passivation) 
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La Figure 3.40 montre la composition de la poudre après le procédé de passivation. 
Char tuyau • produit bloquant le tuyau 
;ull Scale 1911 cts Cursor 0 000 keV keV 
Figure 3.40 : Analyse EDS de la poudre dans les tuyaux (apris passivation) 
Il est important de constater que l'échelle n'est pas la même sur les deux analyses. Elle est de 
28837 cts sur la Figure 3.39 et de 1911 cts sur la Figure 3.40. Dans les deux cas, la présence 
de fer (Fe), de chrome (Cr) et de nickel (Ni) indique la possibilité de réaction avec les tuyaux. 
La présence de carbone sur la première figure pourrait indiquer la formation de carbonyles 
secondaires ou la formation d'hydrocarbures poly-aromatiques. Les pics d'iodure, sur la 
deuxième figure, montrent la possibilité de formation de composés secondaires avec l'iodure, 
qui pourrait être une réaction de l'iodure d'hydrogène (HI) avec l'acier inoxydable. 
Des analyses XPS ont aussi été effectuées sur le catalyseur après les tests. Plusieurs éléments 
étaient visibles sur les analyses : Fe, Ni, I, peu de rhodium. La présence de fer et de nickel 
provient de l'acier inoxydable. Il a pu avoir réaction de l'iodure avec l'acier et déposition de 
ces métaux sur le catalyseur. 
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Ces conclusions ne sont qu'hypothétique, des analyses plus poussées seraient nécessaires pour 
permettre de mieux comprendre la réaction qui a pu se produire. Les problématiques 
rencontrées expérimentalement pour le procédé de carbonylation pourraient toutefois se 
produire au niveau industriel. Il est donc bien important de réussir à contrôler les réactions 
non désirées. La grande quantité d'eau formée peut aussi augmenter les problèmes de 
corrosion. En réussissant à soutirer une certaine quantité d'eau, la conversion pourrait être 
augmentée tout en minimisant les problèmes de corrosion. 
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4 CONCLUSION 
4.1. Résultats principaux 
L'objectif principal de ce projet de maîtrise était de trouver un catalyseur commercial 
permettant d'effectuer l'hydrogénolyse d'acétate en éthanol. Plusieurs paramètres ont été 
testés afin d'atteindre cet objectif. Deux types de catalyseur (CuCr et CuO/ZnO), trois types 
d'acétate (méthyle, éthyle, butyle) ont été considérés. Des températures entre 200-240 °C, des 
pressions entre 250-600 psig, des ratios H2 : Acétate de 3 à 15 ont aussi été expérimentés. De 
plus, l'ensemble des expérimentations réalisées ont permis de vérifier la stabilité du catalyseur 
dans le temps et la répétabilité des résultats. Il a ainsi été possible de trouver un catalyseur 
t  
commercial (CuCr) permettant des conversions de plus de 95 % et une sélectivité pour 
l'éthanol de plus de 50 % avec l'acétate de méthyle, de 99 % avec l'acétate d'éthyle et de 
50 % avec l'acétate de butyle. Les conditions optimales trouvées sont une température de 
215 °C, une pression de 350 psig, une vitesse spatiale de 1800 h'1 H2 STP, un ratio H2: 
Acétate de 7. La présence de monoxyde de carbone, moins de 30 % molaire, ne nuit pas à la 
réaction, même qu'une certaine quantité semble favoriser la réaction. L'effet du monoxyde de 
carbone à plus long terme sur le catalyseur n'a toutefois pas été évalué. Le catalyseur 
CuO/ZnO est une alternative à l'utilisation du catalyseur CuCr. Sans avoir effectué 
l'optimisation de la réaction, une conversion de plus de 90 % de l'acétate d'éthyle avec une 
sélectivité de 99% a été atteint (T=215-225 °C, P= 590 psig, GHSV= 1800h"' STP H2, un 
ratio molaire d'H2 : AE de 7). La conversion avec l'acétate de méthyle atteinte est de 80 % 
(GHSV= 1800h"' STP H2) et de 73 % (GHSV= 3200h'' STP H2) avec une température entre 
215-225 °C, une pression de 590 psig et un ratio molaire d'H2 : AM de 7. 
Le projet avait aussi pour objectif de vérifier la possibilité d'effectuer la carbonylation du 
méthanol en phase gazeuse. Les paramètres considérés impliquaient des températures entre 
200-250°C, des pressions entre 350-450 psig, des ratios MeOH : CO de 1 à 2,5. De conversion 
de 100 % de méthanol ont été atteints avec un ratio MeOH : CO de 1 et une sélectivité pour 
l'acétate de méthyle pouvant aller jusqu'à 50 %. Des rendements de plus de 
10 kg AM/kgcat/h ont été atteints. La présence de réaction secondaire, causant des 
problématiques, n'a pas permis de vérifier la longévité du catalyseur. 
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4.2. Contribution 
Les résultats obtenus dans ce document sont d'une contribution importante pour l'entreprise 
Enerkem permettant l'avancement de leur projet de transformation du méthanol en éthanol. En 
effet, les observations et les conclusions, présentées dans le mémoire, permettent de vérifier 
les hypothèses théoriques qui ont été initialement posées. Les résultats, pour l'hydrogénolyse, 
servent de bases de données pour la conception de l'unité d'hydrogénolyse pour leurs usines 
de démonstration. Ces étapes sont une référence importante dans leurs travaux visant la 
production de 350 litres d'éthanol par tonne de matière sèche. 
4.3. Perspective future 
Les problématiques rencontrées lors des tests de carbonylation doivent être étudiées plus en 
profondeur. Il est important de développer une technique permettant de quantifier les 
contaminants qui se retrouvent dans le gaz après la réaction. Ensuite, une technique pour la 
séparation et la récupération de l'iodure de méthyle doit être déterminée. La perte d'iodure de 
méthyle est une problématique importante au niveau industriel, puisque ce réactif a un coût 
d'achat relativement élevé. À titre de référence le coût d'achat de 2 kg d'iodure de méthyle est 
de 533 $Can [Sigma-Aldrich, 2009]. De plus, le choix du matériel pour les équipements est un 
point important pour le procédé de carbonylation. Certains alliages ou revêtement peuvent être 
utilisés avec des composés corrosifs. Des alternatives à l'utilisation de l'iodure de méthyle 
pourraient aussi être envisagées. 
Pour les tests d'hydrogénolyse, il est important de connaître l'impact des impuretés sur le 
catalyseur. Des tests devraient donc être réalisés avec des réactifs contenant des impuretés 
correspondant à celles se retrouveront dans le procédé industriel. Ces impuretés peuvent 
provenir des réactifs liquides. Par exemple, il peut y avoir, dans l'acétate, la présence de traces 
d'iodure, de méthanol, d'acide acétique, etc. Ces impuretés peuvent aussi provenir du gaz, 
présence de monoxyde de carbone, de méthane, d'éthane, propane ou d'autres gaz produit lors 
de la gazéification. La présence d'impuretés peut rapidement contaminer le catalyseur 
diminuant grandement la durée de vie du catalyseur. 
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Finalement, les résultats obtenus correspondent aux résultats effectués avec une circulation 
des réactifs sans boucle de recyclage avec un volume de catalyseur de 30 mL. L'augmentation 
du volume de catalyseur, le changement du diamètre du réacteur, de la hauteur du lit 
catalytique et l'utilisation de boucles de recyclage seraient des paramètres importants à 
vérifier avant la mise à l'échelle d'un tel procédé. 
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Annexe A : Diagramme du montage 
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de la pompe 
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Annexe B : Exemple de spectre du GC 
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Annexe C-1 : Exemple de spectre du GCMS 
File : C:\HPCHEM\1\DATA\MELISSA\CMA.D 
Operator : Mélissa Gaucher 
Acquired : 21 Apr 2009 13:50 using AcqMethod SOANXY 
Instrument : GC/MS Ins 
Sample Name: Contrôle AM 
Mise Info : 
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31 Apr 2009 13; 50 
Contrôle AM 
MS rntegraclofi ParamB: autointl,e 
Vial i 
ûperatart 






o . o o  
NtCDaâ 
Title 
Ci \KPCHEM\i\METHQ0S\SOAMXy.ïi (ct*iMt«tion mtegracorî 
Signal i TIC 
p««k R.T. fir»t msx PK p«»fc P««K paak » OC 
1» min «can •can S CATV T* h«ight area % wuc. total 
1 2.238 4&2 495 521 BB 28074» 4954050 20.46% 7.0291; MeOH 
2 2.867 635 63B 650 SB 4Ï7271 1004414» 41.52* ï4.251*EtOH 
3 3.704 809 827 94» BB 637724 15690380 «S.«0% 22.546% MA 
4 S.941 1313 laaa 13 61 BB 511793 1S398542 $J.es1r 21,«48*EA 
S *.918 2211 2230 2256 BB 2 9£4622 24191932 100,00% 34 .3  25*  Toluène  
Sum of corricted *r«aB; 70479053 
CXA.D SQAMXY„M Tue Apr 21 14:00:47 2009 
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Annexe C-2: Exemple de feuille de calcul du GCMS 
Solution contrôla Méthanol (g) Ethanol (g) AM (g) AE(g) Toluène (g) m-Xylène (g! Total (q) E+M+AE+AM+T Méthanol {%) Ethanol <%) AM (%) AE (*) 
Solution C« 1% 0.0700 0.067 0.078 0.055 0.0320 4.702 5.0040 0.302 23.2 22.2 25.6 18.2 
% surface 
Solution contrôla Méthanol Ethanol AM AE Toiuene Total 
lniection-1 7,03 14.25 22,55 21.85 34.33 100,0 
înjecttor>-2 714 14.28 42.68 21.95 33.90 100,0 
lnjectton-3 7.00 14.47 22,45 21.62 34.46 100.0 
Moyen 7.06 14.33 22,56 21,80 34,23 100.0 
Ecart-moven (%) 0.80 0.64 0.36 0,57 0.64 
SOLUTION D'ÉCHANTILLON POUR OC-MS 
Echantillon | Méthanol (g) | I 
Soln.Cont" 





Echint (g) Total (g) (%) théorie 
4,7< 5.0040 10,6 
20 avril_2 4,820 0,1500 5.0010 17,1 
Tableau 1: Entrer les données 
% surface 
20 avril 2 Méthanol Ethanol AM AE Toluene Total 
injecttoM 7.25 13.90 18.35 9.63 50.87 100.0 
lniectton-2 0,0 
Moyen 7,25 13.90 18.35 9.63 50,87 50.0 
Ecart-moyen (%) 0.00 0.00 0,00 0.00 0.00 
Tableau 2: % Surface moyen 
Méthanol Ethanol AM AE Toluene Total 
Soin Cont 7.06 14.33 22.56 21.80 34.23 100.0 
20 avril 2 7,25 13,90 18.35 9.63 50.87 100,0 
Concentration (% oto) 
Méthanol Ethanol AM AE Toluene Total 
Soin Cont. 23.2 22.2 25.8 18.2 10.6 100.0 
20 avril 2 23,8 21.5 21.0 8,0 15.7 90,1 
Tableau 4: Concentration (Méthanol + Éthanol + Acétate méthyl + Acétate éthyl et Toluène) normalisé (% p/p) 
Concentration (% D/D) 
Méthanol Ethanol AM AE Toluene Total 
Soin Cont 23.2 22,2 25,8 •i à,4 10.6 100,0 
20 avril ..2 26.4 23.9 23,3 8.9 17.5 100.0 
Tableau 5: Concentration ( Méthanol + Éthanol + Acétate méthyl et Acétate éthyl 
Concentration (% oio) 
Méthanol Ethanol AM AE Toluene Total 
20 avril 2 32,0 28,9 28,2 10,8 0,0 100,0 
sans Toluène (% p/p) 
Tableau 6: Vérification % de Toluène interne 
Concentration (% d/ f» 
Toluène Théorie 
Toluène 
calcul % Erreur 
Contrôle 10,6 10,6 0.0 
20 avril 2 17,1 17.5 -2.0 









Concentration D/D) Concentration (% molaire) 
Méthanol Ethanol AM AE Total Méthanol Ethanol AM AE Total 
I20 avril 2 32,0 -*8.9 28,2 10,8 100.0 46.9 2 3  4  17,9 5,R 100.0 
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Annexe D : Résultats expérimentaux 





h1 H2 STP 
H2:AE 





kg Cat/h EtOH AE Autres EtOH AE Autres 
588 225 3200 7 85,6 13,6 0,7 91,6 7,6 0,7 86% 99% 1,12 
588 225 1800 7 89,6 9,5 0,9 93,9 5,2 0,9 90% 99% 0,69 
590 225 1800 10 87,1 11,3 1,7 92,1 6,2 1,7 88% 98% 0,5 
588 215 1800 7 89,3 10,1 0,6 93,8 5,5 0,6 97% 99% 0,71 
588 250 1800 10 92,4 7 0,6 95,6 3,8 0,6 93% 99% 0,53 
590 215 1800 10 90,1 9,2 0,7 94,5 5 0,4 91% 100% 0,53 
590 250 1800 10 84,8 9,1 6,1 89,8 5 5,2 91% 95% 0,47 





h"1 H2 STP 
H2:AM 







MeOH EtOH AM AE Autres MeOH EtOH AM AE Autres 
588 215 1800 7 30,2 38,8 19 12,1 - 43,2 38,7 11,8 6,3 - 81% 44% 0,25 
588 215 3200 7 27 27,7 29,6 15,7 - 41,6 29,8 19,8 8,8 - 70% 37% 0,33 
588 225 1800 7 34,1 43,3 12,8 9,6 0,24 46,5 41 7,6 4,8 0,14 87% 44% 0,28 
588 225 3200 7 29,3 31,8 24 14,8 0,07 43,6 32,9 15,4 8 0,07 76% 39% 0,39 
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h*1 H2 STP 
149-AR 





kg Cat/h MeOH EtOH ButOH AE AB Autres MeOH EtOH ButOH AE AB Autres 
588 215 1800 9,3 1,14 39,00 55,39 1,06 1,92 1,49 2,13 50,57 44,64 0,72 0,99 0,94 98% 51% 0,28 
590 215 3200 7 0,13 33,62 51,86 4,70 8,66 1,03 0,26 46,45 44,53 3,40 4,74 0,62 92% 49% 0,58 
588 225 1800 7 0,00 36,44 55,87 2,35 3,37 1,98 0,00 48,87 46,57 1,65 1,79 1,12 96% 50% 0,35 
590 225 3200 7 0,00 33,97 55,25 3,77 5,55 1,46 0,00 46,47 46,99 2,70 3,01 0,83 94% 48% 0,57 
588 215 1800 7 0,00 35,61 56,40 2,45 4,19 1,35 0,00 48,02 47,27 1,73 2,24 0,75 96% 49% 0,34 






h*1 H2 STP 
H2:AE 
Concentration (% p/p) Concentration % mol) % Conversion 
AE 
% sélectivité 
AE Ethanol AE Ethanol AE 
588 170 1500 3 8,5 90,5 15,1 83,9 10,0% 89,5% 
588 225 1500 3 79,2 19,7 88,5 11,5 79,0% 98,6% 
588 225 1500 5 92,1 7,9 95,7 4,3 93,0% 100,0% 
588 225 1500 3 75,6 24,4 85,6 14,4 76,0% 100,0% 
588 225 3880 6,8 95,5 4,5 97,6 2,4 95,0% 100,0% 
600 225 1500 5 89,7 10,3 94,3 5,7 90,0% 100,0% 
350 225 1200 7 88,1 11,9 93,4 6,6 90,0% 100,0% 
350 225 1800 10 90,6 9,4 94,9 5,1 91,0% 100,0% 
588 225 1800 10 94,1 5,9 96,8 3,2 95,0% 100,0% 
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kg cat/h Ethanol AE Ethanol AE 
588 225 1800 7 87,3 12,7 93,0 7,0 86,9% 100,0% 0,66 
588 215 1800 7 92,9 7,1 96,2 3,8 92,6% 100,0% 0,67 
450 215 1800 7 90,8 9,2 95,0 5,0 90,5% 100,0% 0,66 
588 200 1800 7 90,4 9,6 94,8 5,2 90,1% 100,0% 0,65 
550 220 1800 7 91,1 8,9 95,1 4,9 90,9% 100,0% 0,64 
580 180 1800 7 69,4 30,6 81,3 18,7 69,2% 100,0% 0,48 
588 225 1800 5 80,7 19,3 88,9 11,1 80,0% 100,0% 0,80 
588 200 3500 7 65,7 34,3 78,6 21,4 64,7% 100,0% 0,83 
588 215 1800 _ 7 95,6 4,4 97,6 2,4 95,4% 100,0% 0,67 
588 215 1800 7 93,6 6,4 96,5 3,5 93,3% 100,0% 0,50 
350 215 1800 7 87,0 13,0 92,7 7,3 86,6% 100,0% 0,64 
350 215 1800 7 80,1 19,9 88,5 11,5 77,3% 100,0% 0,66 
350 215 3200 7 94,5 5,4 97,1 2,9 93,9% 100,0% 0,98 
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h-1 H2 STP 
H2:AM 
Concentration (% p/p) Concentration (% molaire) % Conv. 
Mol. AM 
% sélectivité 
EtOH MeOH EtOH AM AE Autres MeOH EtOH AM AE Autres 
588 225 1800 7 58,0 35,5 2,8 2,6 1,1 67,6 28,8 1,4 1,1 1,1 97,4% 29% 
588 225 1800 10 53,4 41,1 2,7 1,7 1,1 63,0 33,7 1,4 0,7 1,1 98,0% 34% 
588 225 1800 7 52,8 41,4 2,5 2,3 1,0 62,6 34,1 1,3 1,0 1,0 98,0% 35% 
588 225 1800 7 55,4 36,8 3,4 3,5 0,9 65,6 30,3 1,7 1,5 0,9 96,3% 31% 
588 200 1800 7 40,6 32,9 9,7 16,8 - 55,0 31,0 5,7 8,3 0,0 83,0% 33% 
588 200 1800 7 42,3 33,8 9,5 14,4 - 56,3 31,3 5,5 7,0 0,0 85,4% 33% 
588 215 1800 7 56,3 37,7 2,6 3,0 0,4 66,2 30,8 1,3 1,3 0,4 96,9% 31% 
515 215 1800 7 53,5 39,4 3,1 3,6 0,4 63,8 32,7 1,6 1,6 0,4 96,3% 33% 
588 240 1800 7 57,4 35,1 2,3 2,0 3,2 66,5 28,3 1,2 0,8 3,2 97,8% 29% 
588 215 3200 7,5 48,2 37,3 6,0 8,4 0,1 60,3 32,5 3,2 3,8 0,1 91,1% 34% 
588 225 3200 7,5 53,4 39,4 3,0 3,7 0,5 63,7 32,7 1,5 1,6 0,5 96,1% 33% 
588 225 1800 7 56,9 37,7 2,1 2,3 1,0 66,4 30,6 1,1 1,0 1,0 97,7% 31% • 
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ht"1 H2 STP 
H2:AM 





kg Cat/h Methanol Ethanol AM AE Methanol Ethanol AM AE 
350 215 1800 7 13,3 59,6 3,4 23,6 20,5 63,9 2,3 13,2 96,5% 65,4% 0,30 
350 215 1800 7 36,1 49,9 9,3 4,7 47,2 45,4 5,2 2,2 90,4% 47,9% 0,30 
350 215 1800 7 34,6 48,7 8,8 7,9 46,0 45,1 5,1 3,8 90,9% 47,5% 0,29 
350 200 1800 7 36,4 36,4 19,3 7,9 49,9 34,7 11,5 3,9 80,3% 39,2% 0,21 
300 215 1800 7 38,0 44,1 11,5 6,4 50,0 40,4 6,5 3,1 88,3% 43,2% 0,26 
250 215 1800 7 29,9 43,9 19,6 6,6 41,9 42,8 11,9 3,4 79,9% 48,6% 0,26 
300 225 1800 7 31,7 52,2 11,1 5,1 42,4 48,7 6,4 2,5 88,7% 52,0% 0,31 
400 225 1800 7 43,3 46,6 5,5 4,6 54,3 40,7 3,0 2,1 94,6% 41,9% 0,27 
350 215 1800 7 37,4 52,6 6,6 3,4 47,9 46,8 3,7 1,6 92,9% 48,6% 0,33 
300 225 1800 7 38,0 52,4 5,8. 3,8 48,5 46,5 3,2 1,8 94,1% 48,1% 0,31 
300 215 1800 7 37,7 56,4 3,7 2,2 47,6 49,4 2,0 1,0 95,9% 50,4% 0,36 
300 215 1800 7 34,5 53,0 9,3 3,3 45,1 48,2 5,2 1,6 90,9% 50,8% 0,16 
300 200 1800 23,2 22,4 47,7 6,8 37,5 25,2 33,3 4,0 55,5% 37,8% 0,12 
350 215 1800 7 37,6 52,1 6,1 4,2 48,2 46,5 3,4 1,9 93,7% 48,1% 0,31 
350 225 3200 10 36,3 52,0 7,9 3,8 47,0 46,8 4,4 1,8 91,8% 49,0% 0,40 
250 225 3200 5 23,6 27,5 34,3 14,6 37,5 30,4 23,6 8,4 64,9% 39,8% 0,42 
250 215 3200 5 14,0 11,2 61,1 13,7 26,3 14,7 49,7 9,3 39,4% 29,2% 0,16 
350 215 3200 5 19,0 18,1 48,3 14,7 32,9 21,8 36,1 9,2 52,5% 34,1% 0,26 
250 215 3200 10 31,2 48,7 12,6 7,6 42,6 46,2 7,4 3,8 87,1% 50,0% 0,37 
350 225 1800 5 30,3 50,2 11,7 7,7 41,5 47,8 6,9 3,9 88,2% 51,3% 0,43 
250 225 1800 10 35,2 56,4 4,6 3,8 45,2 50,5 2,6 1,8 95,3% 51,8% 0,23 
350 215 1800 10 35,6 60,7 2,2 1,5 44,9 53,2 1,2 0,7 97,9% 53,9% 0,24 
250 215 1800 5 30,4 33,7 25,0 11,0 44,3 34,1 15,7 5,8 75,0% 40,5% 0,28 
250 225 3200 5 24,1 21,4 41,3 13,1 39,0 24,2 29,0 7,8 58,0% 34,1% 0,31 
350 225 1800 5 30,8 43,4 15,2 10,5 43,1 42,3 9,2 5,4 61,1% 46,6% 0,16 
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h"1 H2 STP 
H2:AM 
Concentration (% p/p) Concentration (% molaire % Conv. % sélectivité 
EtOH 
Kg EtOH/ 
Methanol Ethanol AM AE Methanol Ethanol AM AE 
Mol. AM kg Cat/h 
250 215 1800 5 25,4 19,7 39,1 15,8 41,1 22,2 27,4 9,3 57,2% 30,6% 0,18 
350 225 3200 15 37,7 51,9 6,7 3,7 48,3 46,3 3,7 1,7 92,7% 48,0% 0,27 
250 225 1500 10 38,3 55,7 3,3 2,7 48,2 48,7 1,8 1,2 96,9% 49,6% 0,18 
250 225 1500 7 36,3 51,6 7,1 5,0 47,1 46,6 4,0 2,4 92,9% 48,5% 0,25 
450 240 1800 7 36,2 54,4 5,2 4,2 46,6 48,6 2,9 1,9 94,7% 50,0% 0,17 
350 230 1500 8 33,7 50,9 10,1 5,3 44,7 46,9 5,8 2,6 90,0% 49,8% 0,22 
400 225 1800 9 35,1 48,3 12,0 4,6 46,5 44,4 6,9 2,2 91,7% 47,7% 0,14 
500 225 1500 7 36,1 49,1 9,9 4,9 47,3 44,8 5,6 2,3 90,3% 47,4% 0,28 
600 225 1800 7 35,9 49,5 10,3 4,4 47,0 45,1 5,8 2,1 89,6% 47,9% 0,29 
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kg Cat/h Methanol Ethanol AM AE Autres Methanol Ethanol AM AE Autres 
350 215 3200 7 86/14 30,9 46,1 13,2 9,7 0,2 42,7 44,4 7,9 4,9 0,1 86,2% 48,2% 0,50 
350 240 3200 7 75/25 33,6 48,5 8,7 7,5 1,7 45,1 45,2 5,0 3,7 1,0 90,8% 47,6% 0,53 
350 240 1800 7 86/14 34,9 51,0 5,9 5,7 2,5 45,8 46,6 3,4 2,7 1,5 93,9% 48,2% 0,30 
350 215 1800 7 75/25 41,3 48,8 5,9 3,6 0,3 52,1 42,8 3,2 1,7 0,2 93,1% 44,3% 0,33 
350 240 1800 15 75/25 39,4 47,0 8,2 5,2 0,2 50,8 42,1 4,6 2,4 0,1 91,6% 44,1% 0,13 
350 240 3200 15 86/14 41,6 53,7 2,3 1,5 0,9 51,4 46,2 1,2 0,7 0,5 97,5% 46,8% 0,29 
350 215 3200 15 75/25 42,2 53,1 2,7 1,8 0,3 52,1 45,5 1,4 0,8 t),2 97,1% 46,2% 0,29 
350 215 3200 7 86/14 31,6 41,4 18,2 8,8 0,0 44,3 40,3 11,0 4,5 0,0 81,2% 45,2% 0,45 
350 215 3200 15 75/25 42,0 51,6 3,7 2,5 0,2 52,1 44,6 2,0 1,1 0,1 95,8% 45,5% 0,28 
350 215 3200 15 63/37 40,7 52,2 4,2 2,7 0,2 50,9 45,5 2,3 1,2 0,1 95,5% 46,5% 0,27 





































250 215 3200 15 70/30 40,4 49,8 5,6 3,5 0,6 51,1 43,8 3,1 1,6 0,3 94,2% 45,2% 0,20 
250 215 3200 7 70/30 32,4 36,2 21,4 9,9 0,0 46,0 35,7 13,2 5,1 0,0 78,5% 41,2% 0,38 
250 215 3200 10 70/30 36,6 43,6 12,6 7,0 0,2 48,8 40,5 7,2 3,4 0,1 87,1% 43,6% 0,33 
250 215 2000 7 70/30 35,6 45,2 12,0 7,2 0,1 47,6 42,0 6,9 3,5 0,1 87,5% 45,1% 0,32 
250 215 2000 10 70/30 37,7 49,4 7,6 5,1 0,2 48,8 44,5 4,2 2,4 0,1 92,6% 46,4% 0,24 
250 215 2500 7 70/30 33,5 41,0 16,6 8,9 0,0 46,3 39,3 9,9 4,5 0,0 83,8% 43,6% 0,20 
250 215 2500 10 70/30 35,3 47,8 10,4 6,4 0,1 46,8 44,1 6,0 3,1 0,1 89,7% 46,9% 0,27 
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kg Cat/h Methanol Ethanol AM AE Autres Methanol Ethanol AM AE Autres 
250 215 3200 7 70/30 
30,3 33,6 25,9 10,2 0,0 44,2 34,0 16,3 5,4 0,0 
74,3% 40,7% 0,24 
29,8 32,4 27,4 10,3 0,0 43,9 33,1 17,5 5,5 0,0 
29,4 32,0 28,5 10,1 0,0 43,4 32,9 18,2 5,4 0,0 
30,5 33,8 25,7 10,1 0,0 44,4 34,2 16,2 5,3 0,0 
32,2 36,2 22,2 9,4 0,0 45,7 35,8 13,7 4,8 0,0 
28,2 29,5 32,1 10,2 0,0 42,5 30,9 21,0 5,6 0,0 
150 215 3200 7 70/30 
18,3 16,0 55,1 10,5 0,0 32,1 19,5 41,7 6,7 0,0 
47,4% 33,4% 0,15 
18,4 15,7 54,6 11,2 0,0 32,3, 19,2 41,4 7,2 0,0 
350 215 3200 7 70/30 30,2 35,5 25,4 8,9 0,0 43,7 35,7 15,9 4,7 0,0 74,5% 42,4% 0,35 
250 240 2000 7 70/30 34,6 44,5 13,0 7,3 0,6 46,6 41,8 7,6 3,6 0,3 87,5% 45,3% 0,28 
250 240 2000 7 70/30 33,3 44,0 14,5 7,7 0,6 45,5 41,8 8,6 3,8 0,3 90,8% 45,7% 0,21 
250 240 2000 7 70/30 32,1 42,3 16,7 8,3 0,5 44,6 40,8 10,0 4,2 0,3 84,4% 45,4% 0,27 
250 240 2000 7 70/30 31,4 41,3 18,3 8,6 0,4 44,0 40,3 11,1 4,4 0,3 81,7% 45,3% 0,28 
250 240 2000 7 70/30 30,8 40,6 19,8 8,4 0,4 43,5 39,8 12,1 4,3 0,2 74,0% 45,3% 0,23 
250 240 2000 7 70/30 31,1 39,8 20,3 8,5 0,4 43,9 39,1 12,4 4,4 0,2 80,1% 44,6% 0,26 
250 240 2000 7 70/30 30,7 38,6 21,8 8,6 0,3 43,7 38,2 13,5 4,5 0,2 78,5% 44,2% 0,26 
250 240 2000 7 70/30 30,1 38,1 22,8 8,7 0,3 43,2 38,0 14,2 4,5 0,2 77,6% 44,2% 0,24 
250 240 2000 7 70/30 28,7 37,7 24,7 8,7 0,2 41,7 38,0 15,5 4,6 0,2 75,4% 45,0% 0,25 
250 240 2000 7 70/30 28,6 36,9 25,6 8,7 0,2 41,6 37,4 16,2 4,6 0,1 75,2% 44,7% 0,23 
250 240 2000 7 70/30 28,1 34,6 28,3 8,8 0,2 41,5 35,5 18,1 4,8 0,1 74,2% 43,4% 0,22 
250 240 2000 7 70/30 27,0 33,1 31,0 8,8 0,2 40,5 34,5 20,1 4,8 0,1 69,7% 43,2% 0,21 
250 240 2000 7 70/30 26,4 32,9 31,9 8,6 0,1 39,8 34,5 20,8 4,7 0,1 69,4% 43,6% 0,21 
250 240 2000 7 70/30 26,1 32,5 32,6 8,8 0,1 39,5 34,2 21,4 4,8 0,1 68,6% 43,5% 0,20 
250 240 2000 7 70/30 24,9 30,7 35,2 9,2 0,1 38,4 32,9 23,5 5,1 0,1 62,8% 43,0% 0,19 
250 240 2000 7 70/30 29,6 37,8 23,8 8,5 0,3 42,5 37,8 15,0 4,5 0,2 76,8% 44,5% 0,23 
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kg Cat/h Methanol Ethanol AM AE Autres Methanol Ethanol AM AE Autres 
350 215 2000 7 100% H2 34,7 54,3 7,5 3,5 0,0 45,1 49,0 4,2 1,6 0,0 92,8% 51,2% 0,27 
250 215 2000 7 70/30 38,5 49,3 6,9 5,0 0,3 49,4 44,1 3,8 2,3 0,3 93,4% 45,9% 0,35 
250 215 2000 7 70/30 
36,3 47,0 10,7 4,9 1,0 47,9 43,1 6,1 2,4 0,6 89,5% 45,9% 0,30 
37,8 48,2 7,8 5,0 1,1 49,1 43,5 4,4 2,4 0,6 92,4% 45,5% 0,31 
37,9 48,2 7,6 5,2 1,3 49,1 43,5 4,3 2,4 0,7 92,6% 45,4% 0,31 
37,6 48,2 7,8 5,3 1,1 48,9 43,6 4,4 2,5 0,6 92,7% 45,6% 0,29 
38,6 47,9 7,6 5,0 1,0 49,8 43,0 4,2 2,4 0,5 92,5% 44,9% 0,31 
38,4 47,8 7,9 5,1 0,9 49,7 43,0 4,4 2,4 0,5 92,5% 45,0% 0,32 
38,4 47,5 8,0 5,3 0,9 49,7 42,8 4,5 2,5 0,5 92,4% 44,8% 0,29 
37,5 47,9 8,2 5,4 1,0 48,8 43,4 4,6 2,6 0,6 91,7% 45,5% 0,31 
37,7 48,8 7,6 5,1 1,0 48,8 44,0 4,2 2,4 0,5 92,8% 45,9% 0,30 
38,5 47,1 8,1 5,4 0,9 49,9 42,5 4,6 2,5 .0,5 91,6% 44,6% 0,31 
37,7 47,0 8,9 5,5 0,9 49,2 42,6 5,0 2,6 0,5 91,3% 44,9% 0,31 
37,4 47,3 8,7 5,7 0,9 48,9 42,9 4,9 2,7 0,5 90,9% 45,2% 0,30 
37,5 47,3 8,7 5,6 0,9 49,0 42,9 4,9 2,7 0,5 90,7% 45,1% 0,32 
38,3 47,1 8,3 5,5 0,8 49,8 42,5 4,6 2,6 0,5 91,5% 44,6% 0,32 
38,1 46,9 8,5 5,6 0,8 49,6 42,5 4,8 2,6 0,5 92,5% 44,6% 0,31 
37,8 47,3 8,6 5,6 0,7 49,3 42,8 4,8 2,7 0,4 91,6% 45,0% 0,31 
38,2 46,9 8,7 5,5 0,7 49,7 42,4 4,9 2,6 0,4 91,3% 44,6% 0,30 
38,0 47,6 8,2 5,4 0,9 49,3 43,0 4,6 2,5 0,5 91,9% 45,1% 0,31 
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Kg EtOH^  
kg Cat/h h H2 STP Methanol Ethanol AM AE Autres Methanol Ethanol AM AE Autres 
250 240 2000 7 70/30 
35,6 45,0 10,7 6,4 2,4 47,5 41,7 6,2 3,1 1,5 86,2% 44,5% 0,43 
33,8 46,8 10,3 6,8 2,3 45,4 43,8 6,0 3,3 1,5 92,1% 46,6% 0,24 
34,6 47,5 9,5 6,2 2,2 46,1 44,1 5,5 3,0 1,4 91,2% 46,6% 0,29 
34,1 48,0 9,4 6,2 2,3 45,6 44,6 5,4 3,0 1,4 91,3% 47,1% 0,29 
34,4 48,4 9,0 6,0 2,2 45,7 44,8 5,2 2,9 1,4 91,6% 47,3% 0,30 
34,8 48,5 8,4 5,7 2,6 46,1 44,7 4,8 2,8 1,6 91,8% 47,0% 0,30 
35,1 47,6 9,1 5,8 2,4 46,5 43,9 5,2 2,8 1,5 91,8% 46,3% 0,29 
35,4 47,8 8,9 5,7 2,2 46,8 43,9 5,1 2,7 1,4 91,4% 46,3% 0,30 
35,0 47,4 9,2 6,0 2,4 46,5 43,8 5,3 2,9 1,5 91,1% 46,3% 0,30 
35,8 49,0 7,3 5,5 2,4 47,0 44,7 4,1 2,6 1,5 93,3% 46,7% 0,30 
36,2 47,8 8,2 5,5 2,2 47,6 43,7 4,7 2,6 1,4 92,3% 45,9% 0,29 
36,2 46,0 9,2 6,2 2,3 47,9 42,4 5,3 3,0 1,5 91,5% 44,7% 0,29 
35,8 46,7 9,0 6,1 2,3 47,4 43,0 5,2 2,9 1,4 91,4% 45,4% 0,29 
35,1 47,4 9,1 6,0 2,3 46,6 43,8 5,2 2,9 1,4 91,4% 46,2% 0,30 
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Tableau A.IO : Test carbonylation 1* lot catalyseur 
TTC) P (psig) 
GHSV 





Concentration %p/p) Concentration (% molaire) Conversion Sélectivité Rendement Kg W 
kgcatrtl 
Kg W 
Kg Rh/h Eau MeOH Met AM AA Eau MeOH Mel AM AA MeOH MA MA 
225 350 2000 1 100 10 14,45 10.7 15,3 40,4 19,1 38,1 15,9 5,1 25,9 15,0 86% 33% 28% 4,4 730,0 
215 350 1500 2 100 10 6,96 47,4 22,7 23,0 0,0 16,5 63,3 6,8 13,3 0,0 32% 45% 14% 5,1 843,3 
200 300 2000 1 100 10 5,96 55,8 16,0 22,2 0,0 13,3 70,1 4,5 12,1 0,0 55% 48% 26% 1.8 295,0 
250 300 2000 1 100 10 9,07 39,8 17,3 33,8 0,0 21,7 53,5 5,2 19,6 0.0 49% 48% 23% 3,4 573,3 
200 350 2000 1 100 10 4,71 65,4 13,1 16,8 0,0 10,0 77,9 3,5 8.6 0,0 28% 46% 13% 1.5 248,3 
250 350 2000 2 100 10 3,98 66,1 17,2 12,7 0,0 8,6 80,0 4,7 6,7 0,0 22% 44% 10% 2,4 396,7 
Tableau A.ll : Test carbonylation 2' lot catalyseur 





Concentration [%p/p) Concentration (% molaire) Conversion Sélectivité Rendement Kg W 
<gca«/h 
Kg m/J 
Kg Eau MeOH Mel AM AA Eau MeOH Mel AM AA MeOH MA MA 
215 350 2000 1 90 :10 10 9,5 0,0 6,2 21.1 53,3 27,7 0,0 2,3 15,0 55,0 100% 15% 15% 2,4 400,0 
220 350 2000 1 90 :10 10 8,57 0,0 10,4 27.1 53,9 26,3 0,0 4,1 20,3 49,3 100% 21% 21% 2,2 361,7 
220 300 2000 2 90 :10 10 12,74 21,5 13,9 51,9 0,0 32,5 30,8 4,5 32,2 0,0 64% 50% 32% 12,7 2120,0 
225 350 2000 2 90 :10 10 14,07 18,9 8.0 52,3 6.8 34,8 26,2 2,5 31,5 5,0 69% 44% 30% 12,4 2068,3 
215 350 2000 2 90 :10 10 13,18 16,8 16,1 53,9 0,0 34,9 25,0 5,4 34,7 0,0 75% 50% 38% 12,5 2083,3 
250 450 2000 2 90 :10 10 13,82 0,0 14,2 43.0 29,0 39,8 0,0 5,2 30,1 24,9 100% 32% 32% 10,0 1660,0 
250 450 2000 2 90 :10 10 15,42 6,9 18,9 45,6 13,2 42,0 10,6 6,5 30,2 10,7 90% 36% 33% 9,9 1645,0 
215 450 2000 2 90 :10 10 13,9 0,0 25,1 51,6 9,4 42,9 0.0 9,8 38,7 8,6 100% 43% 43% 19.7 3276,7 
215 450 3200 1 90 :10 10 9.2 0,0 10,7 23,6 56,4 27,8 0.0 4,1 17.4 50,7 100% 18% 18% 4,7 790,0 
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Tableau A.12 : Test carbonylation 3e lot catalyseur 
TCO P (psig) 
GHSV 





Concentration (%p/ P) Concentration (% molaire) Conversion Sélectivité Rendement KgW 
kgcat/h 
Kg W 
Kg Rt/h Eau MeOH Mel AM AA Eau MeOH Mel AM AA MeOH MA MA 
215 350 2000 2 90:10 10 12,72 15,6 18,9 49,6 3,1 34,5 23,8 6,5 32,7 2,5 74% 47% 35% 12,8 2126,9 
215 350 2000 2 90 :10 5 8,5 50,8 9,2 31,6 0,0 18,5 62,2 2,5 16,7 0,0 40% 47% 19% 5,8 966,0 
215 450 2000 2 90 :10 5 10,1 37,4 11,1 41,4 0,0 23,8 49,3 3,3 23.6 0,0 54% 50% 27% 7,9 1309,3 
215 450 3200 2 90 :10 5 9,7 47,2 10,4 32,7 0,0 21,3 58,4 2,9 17,5 0,0 42% 45% 19% 9,8 1634,3 
215 450 1500 1,5 90:10 10 14,2 19,1 21,9 44,8 0,0 36,8 27,9 7,2 28,2 0,0 72% 43% 31% 7,4 1240,8 
215 450 2500 2 90 :10 10 14,6 12,0 20,8 49,6 3,0 39,4 18,3 7,1 32,7 2,4 81% 44% 36% 14,5 2410,1 
215 350 2500 2 90:10 7 12,1 19,2 16,8 50,9 1,0 32,2 28,6 5,7 32,8 0,8 79% 50% 39% 11,7 1943,9 
215 450 1500 2 90:10 7 13,3 4,2 5,9 42,0 35,0 35,9 6,4 2,0 27,6 28,1 97% 30% 29% 2,9 478,3 
215 350 1500 1.5 90 :10 7 13,5 8,3 10,3 57,6 10,7 36,8 12,7 3,6 38,2 8,7 87% 46% 40% 6,4 1071,2 
215 350 1500 2 90:10 10 10,4 6,3 18,3 55,3 9,8 31,9 10,8 7,1 41,2 8,9 90% 50% 45% 6,3 1044,0 
215 350 2500 1.5 90 :10 10 12,3 25,5 14,4 47,8 0,0 30,8 35,7 4,6 29,0 0,0 62% 48% 30% 9,5 1576,2 
215 450 1500 2 90:10 7 12,6 15,1 15,6 51,4 5,3 33,9 22,9 5,3 33,6 4,3 80% 47% 38% 7,1 1191,2 
215 350 2500 2,5 90:10 10 8,0 34,0 24,7 33,3 0,0 20,8 49,9 8,2 21,1 0,0 60% 50% 30% 9,5 1579,0 
215 350 2500 1.5 90:10 10 11,4 16,4 20,3 47,9 4,0 31,7 25,6 7.1 32,3 3,3 76% 48% 37% 9,6 1599,4 
215 450 1500 2,5 90 :10 10 10,1 20,5 22,4 43,8 3,2 28,0 31,9 7,9 29,5 2,7 71% 49% 35% 7,3 1214,4 
215 450 1500 2,5 90:10 7 12,1 29,1 16,9 40,0 1,8 29,7 40,0 5.2 23,7 1,3 66% 43% 28% 7.0 1158,3 
215 450 2500 1,5 90:10 7 11,9 18,6 14,4 51,9 3,2 31,4 27,7 4,8 33,5 2,5 78% 50% 39% 9,1 1519,8 
215 450 3200 2,5 90:10 7 9,1 44,4 17,1 29,4 0,0 21,0 57,5 5,0 16,5 0,0 54% 44% 24% 9.7 1620,8 
215 450 2000 2 90:10 10 13,0 15,7 24,6 42,1 4,5 35,6 24,2 8,6 28,0 3,7 78% 42% 33% 8.4 1406,9 
215 350 3200 2 90:10 10 9,6 34,8 24,2 31,4 0,0 24,1 49,0 7,7 19,1 0,0 58% 44% 26% 9.5 1575,6 
215 350 1500 2 90:10 10 10,7 20,9 25,1 43,2 0,0 29,6 32,5 8,8 29,0 0,0 75% 50% 37% 6,0 1005,6 
215 350 1500 2 B0 :20 10 10,6 24,5 22,9 42,0 0,0 28,2 36,8 7,7 27,3 0,0 56% 49% 28% 5.4 901,4 
215 350 1500 2 70 :30 10 11,5 24,6 22,6 41,4 0,0 30,0 36,2 7,5 26,3 0,0 67% 47% 32% 6.3 1050,3 
215 350 1500 2 70:30 7 11,1 38,9 13,5 35,9 0,6 25,5 50,2 3,9 20,0 0,4 55% 44% 24% 4.8 804,6 
215 350 2500 2 B0 :20 7 9,6 49,0 13,5 27,8 0,0 21,1 60,4 3,8 14,8 0,0 45% 41% 19% 6,0 998,4 
220 350 2500 2 70 :30 7 9,7 48,9 13,4 28,1 0,0 21,2 60,2 3,7 15,0 0,0 45% 41% 19% 6,3 1053,0 
215 350 2500 2 70 :30 10 9,2 38,8 21,4 30,6 0,0 22,4 52,9 6,6 18,1 0,0 71% 45% 32% 4.5 751,1 
220 350 2500 2 70 :30 10 12,1 34,4 21,3 32,2 0,0 28,8 46,1 6,4 18,7 0,0 58% 39% 23% 7.2 1200,2 
215 350 1500 2 90:10 10 11.7 25,3 26,7 35,6 0,7 30,6 37,3 8.9 22,7 0.6 66% 42% 28% 5,3 887,9 
215 350 1500 2 90:10 10 12,5 29,9 21,7 35,0 0,9 30,6 41,2 6,7 20,8 0,7 63% 40% 25% 4,9 815,0 
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Concentration (% p/p Concentration (% mol) % Conv Sélectivité Rendement K g W  
kgcat/h 
Kg W 
Kg Rh/h Eau MeOH Mel AM AA Eau MeOH Mel AM AA MeOH MA MA 
215 350 2000 2 90:10 10 
11.0 5,9 25,6 48,4 9,0 34,4 10,4 10,2 36,7 8,3 91% 46% 42% 9,1 1509,8 
10,9 3,0 15,6 38,6 32 32,5 5,0 5,9 28,1 28,5 97% 32% 31% 4,4 739,4 
10,9 6,0 26,6 48,7 7,8 34,2 10,6 10,6 37,2 7,3 89% 47% 42% 6,4 1061,2 
11.0 4,4 26,4 48,5 9,7 35,0 7,8 10,6 37,4 9,1 93% 46% 43% 6,5 1075,5 
11.3 5,9 25,4 48,9 8,6 34,9 10,2 10,0 36,9 8,0 91% 46% 42% 9,5 1579,0 
Tableau A. 14 : Test carbonylation S'lot catalyseur 
TTC) P (psig) 
GHSV 





Concentration (% p P) Concentration (% molaire) Conversion Sélectivité Rendement Kg AM/ 
kgcat/h 
Kg W 
Kg métal orécieux/h Eau MeOH Mel AM AA Eau Mel AM AA MeOH MA MA 
200 350 2000 2,5 90 :10 7 
12,89 40,7 11.9 34,4 0,0 28,2 1509,8 3,3 18,3 0,0 52% 39% 20% 6,3 1043,8 
13,4 40,7 7,4 38,5 0,0 28,8 49,1 2,0 20,1 0,0 52% 41% 21% 4,7 777,8 
12,82 47,4 10,1 29,7 0,0 26,7 55,5 2,7 15,1 0,0 46% 36% 17% 5,6 927,9 
11,89 51,0 9,8 27,3 0,0 24,5 59,2 2,6 13,7 0,0 42% 36% 15% 4,5 758,2 
11,23 46,1 12,1 30,5 0,0 24,3 56,2 3,3 16,1 0,0 52% 40% 21% 7,4 1226,6 
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Annexe E : Protocole passivation des tuyaux 
Référence : [Holey, 1982] 
Nettoyage au détereeant (enlever les traces d'huiles, de catalyseur) 
Mélanger dans de l'eau déminéralisée 
3 % massique de NaOH 
1 % massique de Sodium métasillicate 
1 % massique de Trisodium Phosphate 
0,1 % massique Triton X-100 
Faire circuler 6hrs 
Rincer avec de l'eau déminéralisée 
Nettoyage à l'acide citrique (enlever la rouille) 
Mélanger dans de l'eau déminéralisée 
3 % massique d'acide nitrique 
Ajuster le pH à 3,0-3,5 
Faire circuler 4hrs minimum à une température de 150°F 
Mélanger dans de l'eau déminéralisée 
0.5% massique d'acide nitrique 
Ajuster le pH à 8.0-9.5 avec Ammoniac 
Ajouter 0.5% massique sodium nitrite 
Faire circuler 4hrs minimum à une température de 150°F 
Rincer avec de l'eau déminéralisée 
Nettoyage à l'acide citrique (enlever le Nickel) 
Mélanger dans de l'eau déminéralisée 
1% massique de 3-Nitrobenzenesulfonic acid, sodium sait 
Ajuster le pH à 8.0-9.5 avec NaOH 
Faire circuler l/2hrs 
Rincer avec de l'eau déminéralisée 
Rinçage 
Mélanger dans de l'eau déminéralisée 
1% massique NaOH 
0.5% massique sodium nitrite 
Faire circuler 2hrs minimum 
Rincer avec de l'eau déminéralisée 
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